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L’électrocoagulation (EC) est une technique de traitement de l’eau polluée qui a montré son 
efficacité pour le traitement de certains polluants solubles ou colloïdaux, tels que rencontrés dans 
des rejets liquides contenant des métaux lourds, des émulsions, des suspensions…. L’eau 
comportant des nitrates, des fluorures, du plomb,… peut être potabilisée par ce procédé (Mollah et 
coll., 2001, Holt et coll., 2005). 
Dans l’électrocoagulation, le coagulant est libéré dans la solution in situ, en utilisant la dissolution 
d’une anode sacrificielle. Lors de l’alimentation des électrodes en courant, il y a simultanément 
une dissolution du métal de l’anode et un dégagement du gaz d’hydrogène H2 au voisinage de la 
cathode. Les métaux aluminium et fer sont généralement utilisés comme anode. Leur dissolution 
conduit à la formation des hydroxydes métalliques, oxy-hydroxydes métalliques et des hydroxydes 
polymériques. Ces composés ont généralement une meilleure efficacité de coagulation que celle 
des produits chimiques utilisés dans les techniques conventionnelles. Ils peuvent déstabiliser les 
colloïdes en suspension, en adsorbant, neutralisant ou précipitant les espèces polluantes dissoutes 
dans le liquide, pour les transformer finalement en flocs facilement extractibles par précipitation, 
filtration ou flottation. Généralement, la flottation est plus facile à réaliser que la filtration et la 
précipitation. Pour cela, l’électrocoagulation (EC) peut être assistée par l’injection d’air comprimé 
ou seulement réalisée par l’hydrogène H2 produit par la cathode. Les bulles de gaz, ainsi générées 
en solution ont plusieurs avantages, y compris celui du transport, en particulier par flottation des 
particules déstabilisées. 
L’électrocoagulation a été découverte au XIXème siècle. Elle a rapidement disparu jugée trop peu 
efficace, pour renaître dans les années 90 (Holt et coll., 2005). Il a été prouvé que cette technique 
offre la simplicité, l’efficacité, la compatibilité environnementale, la sécurité, la sélectivité, pour un 
faible coût (Bayramoglu et coll., 2004 Mollah et coll., 2004), en particulier lorsque 
l’électrocoagulation est comparée au traitement biologique. 
Bien que l’électrocoagulation soit rentable par rapport aux méthodes chimiques de traitement des 
eaux d’après Bayramoglu et coll., (2007), Holt et coll., (2002), la difficulté majeure qui limite le 
développement de cette technique est le manque d’études de génie chimique destinés à son 
application, de la conception des équipements aux modèles de procédés liés à cette technologie. 
 6
Mollah et coll., 2004, décrivent 6 configurations d’appareils typiques pour l’application industrielle 
de l’électrocoagulation en citant leurs avantages. Cependant, l’analyse bibliographique ne révèle 
aucune étude systématique de ces configurations par rapport à leur géométrie et à leur possible 
extrapolation (scale-up). 
Devant de telles situations, les recherches scientifiques dans ce domaine devront apporter 
davantage d’explications sur des phénomènes complexes tels que les interactions entre les 
phénomènes électrochimiques, les forces d’attraction et de répulsion des colloïdes ainsi que les 
phénomènes hydrodynamiques qui gouvernent les réacteurs chimiques, sièges de 
l’électrocoagulation. 
Quelques études récentes se focalisent essentiellement sur la configuration du réacteur et le scale-
up, la géométrie des électrodes (Mollah et coll., 2001, Holt et coll., 200de 5) ainsi que sur le choix 
leur métal (Kim et coll., 2002, Bayramoglu et coll., 2007, Kobya et coll., 2003). 
Cependant l’hydrodynamique du milieu triphasique (gaz- liquide- solide) n’est que très rarement 
abordée dans les études du procédé d’électrocoagulation. La présence du gaz dans le liquide est, 
dans la majorité des cas, considérée comme inintéressante et sa prise en compte ajoute des 
complications à l’étude (Mameri et coll., 1998). Cette constatation découle du fait que la majorité 
des articles publiés traitant des procédés d’électrocoagulation à l’échelle du laboratoire, sont 
généralement conduits dans de petites cuves agitées magnétiquement, dans lesquelles l’étude de la 
flottation ou de la sédimentation des particules déstabilisées n’est pas abordée. 
L’objectif de ce travail de recherche est d’analyser les potentialités des réacteurs airlift pour 
réaliser des unités d’électrocoagulation. Ces réacteurs airlift constituent un cas particulier des 
colonnes à bulles, dans lesquelles une différence de densité (taux de vide ou rétention gazeuse) 
entre deux compartiments (nommés communément riser et downcomer) conduit à une circulation 
du liquide à travers ces deux sections sans aucune agitation mécanique (Chisti, 1989).  
Ces réacteurs sont largement utilisés dans les industries des procédés pour réaliser des réactions 
chimiques et biochimiques moyennement lentes. Cependant, à notre connaissance, le réacteur 
airlift n’a jamais été testé pour mettre en oeuvre un procédé d’électrocoagulation. A l’issue de ce 
travail, un brevet a été déposé pour valoriser la possibilité d’utiliser simultanément à 













L’aspect non polluant et les facilités d’automatisation que l’électricité apporte, devraient 
permettre un développement significatif des techniques électrochimique de traitement dans les 
prochaines années d’après  Persin et Rumeau, (1989). 
De nombreuses techniques utilisant directement ou indirectement, l’énergie électrique se sont 
déjà développées. D’autres méthodes à l’échelle laboratoire sont en cours d’études, et 
apportent des résultats pertinents dans le domaine de l’environnement en général, et plus 
particulièrement  dans le traitement des effluents. 
Les effets directs de l’électricité ne sont, en général, sensibles, que sur les impuretés de faibles 
dimensions : ions ou petites molécules, les produits chimiques et colloïdaux en solution, les 
pollutions biologiques... Par effet indirect, c'est-à-dire par génération électrolytique d’un 
produit traitant, il est possible d’agir sur d’autres particules telles que les grosses molécules, 
les matières en suspension et les bactéries (Persin et Rumeau, 1989). 
 
1 LE PROCEDE D'ELECTROCOAGULATION 
 
1.1 Origine et évolution du procédé d’électrocoagulation (EC) 
 
Le premier document rapportant l’utilisation de l’EC pour le traitement des effluents est un 
brevet américain déposé en 1880 par Webster (Picard, 2000) qui utilisait des électrodes en fer. 
La même année, une station d’épuration fut construite sur la base de ce brevet, à Salford 
(Grande-Bretagne) pour traiter les eaux polluées urbaines. En 1909, Harries dépose un 
nouveau brevet sur ce procédé : les anodes étaient alors constituées par des plaques de fer et 
d’aluminium. En 1912, deux autres stations de traitements des eaux usées furent construites 
sur ce principe, aux Etats-Unis. Cependant, leur fonctionnement fut stoppé, quelques années 
plus tard (1930), en raison du coût qui étaient deux fois plus élevé que celui d’un traitement 
classique. 
En 1946, Stuart étudie plus précisément le procédé avec un réacteur équipé d’électrodes en 
aluminium. Comparant le procédé de coagulation physico-chimique et le procédé 
électrochimique, il observe que le phénomène de coagulation semble plus rapide avec la 
méthode électrochimique. Bollina (1947), se base sur les résultats de Stuart et réalise une 
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comparaison économique des deux procédés. Il estime que pour les installations de petites 
tailles, l’électrocoagulation peut s’avérer plus compétitive que les procédés classiques.  
Les recherches se sont poursuivies sur les effluents de caractéristiques très différentes :  
Holden  (1956) s’intéresse à la possibilité de traiter les eaux de surface pour la production 
d’eau potable alors que Sadek (1970) propose un traitement des eaux usées en éliminant les 
phosphates par EC. Back et coll.  (1974) emploient le procédé pour le traitement des effluents 
issus des industries agro-alimentaires. En 1975, Strokach en URSS, évoque divers 
« électrocoagulateurs », permettant le traitement et le recyclage des eaux usées pour une 
éventuelle réutilisation en agriculture. En 1980, de nombreux travaux ont été présentés par des 
chercheurs russes sur l’électrocoagulation comme moyen de traitement efficace des eaux 
usées. Enfin, en 1984, Vik réalise un travail conséquent démontrant la possibilité de produire 
de l’eau potable par le procédé d’électrocoagulation à partir des eaux naturelles norvégiennes 
fortement chargées en substances humiques (Picard, 2000).  
En dépit de ces nombreuses recherches, le procédé d’EC a marqué un net recul en raison de 
l’évolution des autres procédés de traitement des eaux qui sont apparues plus simples et moins 
coûteuses. Ainsi l’électrocoagulation s’est finalement peu développée jusqu’au début des 
années 90.  
Le développement de la législation concernant les rejets d’eaux polluées en milieu naturel, 
ainsi que l’avancement des recherches dans les différents procédés d’électrochimiques ont 
dans les années 80, réactualisé l’électrocoagulation qui a alors connu un regain d’intérêt. 
Les efforts récents concernant le développement des procédés propres de traitement des eaux, 
ont permis à l’électrocoagulation de prendre de l’importance, offrant ainsi un coût 
d’investissement et de traitement compétitif, et une large efficacité d’élimination de polluants. 
Les industries de traitement de surface ont été les premières à instaurer des procédés 
d’électrocoagulation, en France, dans les années 90. Depuis, la technologie des procédés d’EC 
ne cesse d’être développée et améliorée dans des domaines industriels variés (textile, 
agroalimentaire, semi – conducteurs…). 
L’importance de l’électrocoagulation s’est accrue du fait de son efficacité, généralement 
supérieures aux autres techniques, pour éliminer les différentes formes de 
pollution,  répertoriées par les indicateurs suivants:  
- DCO : Demande chimique en oxygène,  
- DBO : Demande biologique en oxygène,  
- COT : Carbone organique total,  
- MES : Matières en suspensions,  
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- TDS : Taux de solides dissous, 
- TAC : Taux alcalimétrique complet,  
- Les métaux lourds, 
- ABS : Coloration liée à l’absorbance de l’effluent.  
 
 
Le tableau suivant présente l’historique des procédés étudiés: 
 
Date Auteurs Types 
d’électrodes 
Applications 
1909 Harries Al + Fe + sel cuivre 
1947 Bonilla Al 
Eaux usées urbaines 
1956 Holden Al Eau de surface 
1970 Sadek 
1974 Beck et coll. 
 
Al + Fe 
Eau riche en 
phosphates 
1984 Vik et coll. Al Eau très chargée en 
substances humiques 
1985 Pazenko et coll. Emulsions d’huiles 
1988 Renk 
 
Al + Fe Eau riche en sable 
bitumeux et schistes 
pétrolifères 
1989 Ryan et coll. Suspension d’argile 
1992 Shen et coll. Eau de teinture et 
d’impression 
1996 Lin et coll. Effluents de 
l’industrie textile 
2000 Chen et coll. Rejets liquides des 
industries de la 
restauration 
2002 Abuzaid et coll. Eau riche en dérivés 
de nitrates 
2003 Shen et coll. Eau industrielle 
chargée en fluors 
2005 Khemis et coll Emulsions d’huiles 
industrielles  








Rejets de textiles  
et eaux industrielles 
chargées en fluors 
Tableau 1-1: Historique des applications du procédé d'électrocoagulation. 
 
 
1.2 Principe du procédé  
Le procédé d’électrocoagulation est basé sur le principe des anodes solubles. Il s’agit, 
d’imposer un courant (ou potentiel) entre deux électrodes (fer ou aluminium) immergées dans 
un électrolyte contenu dans un réacteur pour générer, in situ, des ions (Fe2+, Fe3+, Al3+), 
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susceptibles de produire un coagulant en solution et de provoquer une coagulation – 
floculation des polluants que l’on souhaite éliminer. L’électrolyse peut également coaguler les 
composés solubles oxydables ou réductibles contenus dans l’effluent. 
Le champ électrique crée un mouvement d’ions et de particules chargées. Cette action permet 
de rassembler les matières en suspension sous forme de flocs qu’on élimine ensuite par un 
procédé physique classique (décantation, flottation, filtration) (Mohammad et coll., 2005). La 
figure suivante  présente le principe du procédé avec des électrodes d’aluminium. 
 
 
Figure 1-1: Schéma du principe de l'électrocoagulation 
 
Les anodes et les cathodes utilisées peuvent avoir différentes configurations. Elles peuvent se 
présenter sous forme de plaques, de boules, de sphères à lit fluidisé, de fil, de tige ou de tube. 
Ces électrodes peuvent être constituées de divers métaux qui sont choisis de manière à 
optimiser le procédé de traitement. Les deux métaux communément utilisés sont le fer et 
l’aluminium (Kobya et coll., 2003). 
Les principales réactions qui se déroulent avec les électrodes (cas des électrodes en 
aluminium) sont : 
¾ A l’anode : 
- L’oxydation du métal :   
Al→   Al3+ + 3e-                                                                  (Eq. 1-1) 
          - La formation de l’hydrogène :  
        2Al  + 3OH-    →     Al2O3  + 3/2 H2  +  3 e-                                     (Eq. 1-2) 
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     ¾ A la cathode : 
      La réduction de l’eau :  H2O   +  e-  →  1/2  H2   +  OH-                       (Eq. 1-3) 
 
 
Il est aussi possible d’utiliser d’autres métaux comme anode soluble. Néanmoins, l’aluminium 
et le fer restent les plus utilisés grâce à leur prix abordable et à leur forme ionique qui présente 
une valence élevée. 
 
Dans le cas d’une anode en aluminium, le cation métallique formé est Al3+ (Khemis et coll , 
2006, Essadki et coll. 2007), tandis que l’utilisation d’une électrode en fer conduit à la 
formation d’ions ferreux Fe2+, qui peuvent s’oxyder en présence d’oxygène dissous ou bien 
par auto oxydation pour donner les ions ferriques Fe3+ (Hector et coll., 2007, Muthukumar et 
coll., 2006, Irdemez et coll., 2006). 
 Les cations métalliques forment des complexes avec les ions hydroxydes. L'espèce 
majoritaire dépend du pH du milieu. Dans le cas de l'aluminium, on trouve une multitude de 
complexes anioniques et cationiques (Yilmaz et coll., 2005). 
 
 On peut distinguer: 
¾ Les mono complexes tels que Al(OH)2+, Al(OH)2+, Al(OH)4- 
¾ Les poly complexes tels que Al2(OH)24+, Al2(OH)5+, Al6(OH)153+, Al13(OH)345+ 
¾ Les espèces amorphes et très peu solubles telles que Al(OH)3 , Al2O3  
 
Ces espèces jouent le rôle de coagulant et conduisent à la formation de de précipités, puis de 
flocs facilement éliminables. La différence entre l’EC et la coagulation chimique réside 
principalement dans la source des coagulants, qui sont générés électrochimiquement (in situ) 
dans l’une, et ajoutés directement sous forme de composés chimiques dans l’autre.   
En revanche, les procédés classiques basés sur la coagulation chimique n’ont besoin que 
d’énergie mécanique pour réaliser l’agitation tandis que l’EC consomme aussi de l’énergie 
électrique essentiellement pour dissoudre l’anode sacrifiée. 
Au voisinage de la cathode, la réduction du solvant (eau) provoque la formation du gaz 
hydrogène. Ce dégagement de gaz se présente sous formes de bulles, estimées à un diamètre 
d’environs 10 à 100µm d’après Essadki et coll. (2007), et contribuent fortement à l’agitation 
du milieu. Dans certains cas, lorsque l’installation est conçue dans le but de réaliser une 
 13
floculation après électrocoagulation, ces bulles adhèrent aux solides formés en solution 
(adsorbant- polluant) et favorisent  leur flottation. 
Les données bibliographiques présentées jusqu’à nos jours, ne s’intéressent pas aux bulles 
d’hydrogène formées au cours de l’EC. Leur rôle semble limité à une légère contribution dans 
l’agitation et dans la flottation, lorsqu’elle a lieu (Peter et coll., 2006). 
Plusieurs travaux portant sur les procédés d’EC ont montré que la séparation des matières 
agglomérées en solution à l’issue de l’adsorption des polluants, peut se réaliser de deux 
façons :  
¾ Par décantation (Hu et coll., 2006, Yldiz et coll. 2007). 
¾ Par flottation (Hector et coll., 2007, Essadki et coll., 2007). 
 
Généralement, la récupération des boues s’effectue en aval du réacteur électrochimique, grâce 
à un bassin de décantation (Ping et coll., 2005). Il existe certaines applications où la 
récupération s’effectue dans le réacteur lui-même (Henrik et coll, 2006). Cela concerne, la 
plupart du temps, des procédés conçus pour réaliser à la fois l’EC et la décantation ou 
flottation. Cette dernière, est assistée par une injection d’air comprimé, dans la majorité des 
cas. 
1.3 Exemple d’application et mise en œuvre  du procédé 
Les procédés d’EC, largement utilisés dans le domaine des traitements des eaux, ont montré 
leur flexibilité pour l’élimination de différentes formes de pollution et de polluants.  Dans la 
majorité des procédés d’EC destinés à des applications industrielles ou à des installations de 
faible et moyenne échelles, les électrodes se présentent sous diverses formes géométriques ;  
plaques planes parallèles, cylindres, sphères en lit fixe, ou sous forme de système rotatif. 
La simplicité de manipulation et d’entretien des plaques planes parallèles rend les expériences 
sur l’électrocoagulation plus aisées. 
Divers modes de connexions sont étudiés : 
¾ Connexion mono polaire en série (Bayramoglu et coll., 2006). 
¾ Connexion mono polaire en parallèle (Golder et coll., 2006, 2007). 
¾ Connexion bipolaire en série (Ayhan et coll., 2007). 
Ces trois modes de connexions diffèrent par leurs expressions de tension électrique et 
d’intensité de courant dans la cellule d’électrolyse. 
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(a) : Connexion mono polaire en série et équivalent électrique. 
 
 
(b): Connexion bipolaire et équivalent électrique. 
 
(c) : Connexion mono polaire en parallèle et équivalent électrique. 
Figure 1-2 : différents types de connexion. 
 
 
Si l’on compare les circuits électriques associés aux divers modes de connexions, on constate 
que, pour une intensité donnée, la tension nécessaire sera plus importante pour le mode en 
série que pour le mode en parallèle puisque les résistances s’additionnent. En mode en série, 
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l’intensité qui parcourt chacune des électrodes est identique alors qu’en mode parallèle, elle 
dépend de la résistance de chaque cellule individuelle (composée de deux électrodes). Pour 
travailler en mode parallèle, il faudrait disposer d’un générateur permettant de délivrer un 
courant élevé, sous une faible tension alors qu’en mode en série, il faudrait un générateur 
permettant d’imposer des intensités relativement faibles et des tensions plus élevées. 
Selon Prétorius et coll. (1991) et Rajeswhar et Ibanez (1997), il est économiquement plus 
rentable de transformer un courant alternatif en courant continu de faible intensité et forte 
tension, que de le transformer en courant continu de forte intensité et de  faible tension. Pour 
ces raisons, Golder et coll. (2006) et Ayhan et coll. (2007), estiment que l’utilisation du mode 
en série est plus judicieux et conseillent, en outre, le fonctionnement bipolaire car celui-ci ne 
nécessite le branchement que de deux connexions (quel que soit le nombre d’électrodes), il en 
résulte donc une moindre consommation électrique. 
 
Le tableau suivant montre différentes applications, leur type de connexion et leurs 
performances. 
 





Pilote de laboratoire, mode 
mono polaire, électrodes en 
aluminium, 121.h-1, 1 à 5A, 
6 à 12V. 




Décoloration de l’ordre de 
95%. 
 
Vik et coll, 
1984 
Unité semi- industrielle, 
couplage 
électrocoagulation- 
flottation, mode bipolaire, 
15 électrodes en 








Abattement de 89%, de la 
turbidité, de 69% de DCO 
et de 60% de MES. 
 
 
Pouet et coll., 
1992 
Pilote de laboratoire mode 
mono polaire, 4 électrodes 
en aluminium, 0,3 – 1,8 





Abattement de la turbidité 




Unité industrielle mode 
mono polaire, électrodes en 
aluminium et en fer, batch, 
1,7m3, 0-10V, 1600A  
 
Eaux de lavages 
d’encres et de 
colles. 
 
99% d’élimination des 




Huiles minérales Abattement de DCO > 
80% 
















Abattement de DCO > 
80%, coloration 30% 
Eaux phénolées Abattement de DCO et 
COT > 30% 
Effluents 
cosmétiques 
Abattement de DCO > 
40% 
bipolaire 8 électrodes en 
aluminium, 0.16m3.h, 0, 
70V, 2 à 10A. 
Effluents 
pharmaceutiques




Pilote de laboratoire, mode 
mono polaire, électrodes en 
aluminium à 95-97%, 14 
l.h-1, 0,70V, 0-30A. 
 
Eau colorée et 
eau de rivière 
 
Efficacité de l’ordre de 




Jiang et coll, 
2002 
Pilote industriel mono 
polaire, électrodes en Al, 




Efficacité de l’ordre de 
95% en DCO et 97% pour 
la turbidité. 
 
Khemis et coll 
2005 
Pilote industriel 
monopolaire électrodes en 




Efficacité de décoloration 
et d’abattement de DCO de 
l’ordre de 80 à 90% 
 
Essadki et coll 
2007 
 





2 PRINCIPALES LOIS D’ELECTROLYSE  
2.1 Loi de Faraday 
Si l’on considère que les seules réactions chimiques qui se déroulent dans le réacteur 
d’électrocoagulation sont : 
¾ A l’anode, l’oxydation du métal, 
¾ A la cathode, la réduction de l’eau, 
il est possible de déterminer la masse de métal dissoute et d’hydrogène formé pendant une 





..=                                                                                                                        (Eq. 1-4) 
 
Avec :  
m : masse du métal dissous ou de gaz formé (g). 
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I : intensité du courant imposé (A). 
t : durée d’électrolyse (s). 
M : poids moléculaire de l’élément considéré (g.mol-1).  
F : constante de Faraday (96500 C.mol-1). 
n : nombre d’électrons mis en jeu dans la réaction considérée. 
 
Si le modèle d’électrolyse comprend p électrodes, et est alimenté par un liquide ayant un débit 
Qe, alors :  
eQ
)1.( −= pmC                                                                                                               (Eq. 1-5) 
Avec :  
C : débit massique de métal dissous (kg.h/m3). 
Qe : débit d’alimentation de la cellule (m3/h). 
p : nombre d’électrodes. 
m : quantité théorique de métal dissous (kg).  
Si d’autres réactions électrochimiques se déroulent simultanément, le courant d’électrolyse 
n’est pas entièrement utilisé par la réaction d’oxydation. 
 
2.2 Rendement faradique  et rendement énergétique 
Soit la réaction électrochimique : 
  
A + n e-                    γp P                                                                           (Eq. 1-6) 
 
Avec :  
A : espèce oxydante. 
P : espèce réductrice 
n : nombre d’électrons mis en jeu dans la réaction. 
γp : nombre de moles de P produites. 
Si cette réaction est la seule à se produire, la loi de Faraday indique que la production de γp 
moles de P nécessite le passage de γp moles d’électrons, c'est-à-dire, la quantité d’électricité 
Q0 telle que :  
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Q0 = n . N . e0 = nF                                                                                      (Eq. 1-7) 
 
Avec :  
N : nombre d’Avogadro (6.022.1023 mol-1). 
F : constante de Faraday (96500 C.mol-1). 
e0 : la charge élémentaire (1.602. 10-19C). 
n : nombre d’électrons mis en jeu dans la réaction considérée. 
 
Le courant d’électrolyse est alors entièrement utilisé par cette réaction. Dans le cas où 
plusieurs réactions électrochimiques se produisent en même temps, on évalue le rendement 
faradique par rapport à la réaction (Eq. 1-6). 
Différentes expressions du rendement peuvent être utilisées (Pouet, 1994) : 
¾ Le rendement en courant ou rendement faradique φc  
  
e.électrolysl'pendant  consommée réellement éélectricitd' Quantité     
 produirepour  nécessaire éélectricitd' Quantité
c
Pdemolespγφ =  
 








c =φ                                                                               (Eq. 1-8) 
                      
 
¾ Le rendement énergétique RE défini par :  
se.lélectrolypendant  consommée réellement Energie    
 produirepour  nécessaire minimale Energie Pdemoles
RE p
γ=       
 
Soit :  
 









théorique=          (Eq. 1-9) 
Avec :  
EEq : potentiel d’équilibre (EEq = EO(anode) – EO(cathode) 
où EO sont les potentiels d’abandon des électrodes (i=0). 
EApp : tension mesurée aux bornes de l’électrolyseur. 
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Le rapport EEq/ EApp représentant le rendement des tensions RT, on peut aussi écrire le 
rendement énergétique comme RE = φc. RT 
 
2.3 Tension à appliquer aux bornes d’une cellule d’électrolyse 
Lors d’une électrolyse, la différence de potentiel EApp qu’il faut réellement appliquer aux 
bornes de la cellule est constituée par la somme de plusieurs termes. La relation entre les 
différentes composantes de l’équation a été décrite de diverses manières par de nombreux 
auteurs (Chen et coll., 2002, Bard et Faulkner, 1983, Mouedhen et coll., 2007).  
  
 
La tension de cellule U se décompose en différentes contributions: 
 
1. Le potentiel d'équilibre réversible de l'anode, Eo,a. 
2. La surtension d'activation à l'anode, η Aa, qui est fonction de la densité de courant. 
3. La surtension de diffusion à l'anode η Da, est le résultat de la différence de concentration de 
l'espèce A entre l'anode et l'électrolyte, due à la lenteur relative des phénomènes de diffusion- 
convection. 
4. La chute ohmique dans la masse de la solution, qui transforme une partie de l'énergie 
électrique fournie en chaleur, par effet joule. 
5. La surtension de diffusion à la cathode ηDe, générée par le gradient de concentration au 
voisinage de la cathode. 
6. La surtension d'activation, η Ae, de la réaction électrochimique se produisant à la cathode 
7. Le potentiel d'équilibre réversible de la cathode, Eoe 
La Figure 1-4, illustre cette décomposition de la tension de cellule. 
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Figure 1-3: Décomposition de la tension de cellule électrochimique 
 
La tension appliquée aux bornes des électrodes est donnée par : 
 
Uc = Ea – Ec + ηAa + ηDa +  │ηDc│ + │ηAc│ + Rs.I 
 
On peut distinguer les surtensions d’activation ou de transfert ηt, de diffusion ηd, de 
concentration ηc et de résistance ηr.  
On peut retenir la formulation suivante :  
  EApp = EEq + ∑η + IR                                                                            (Eq. 1-10) 
Avec :  
EApp : tension mesurée aux bornes de l’électrolyseur (V). 
EEq : potentiel d’équilibre (V). 
∑η : Somme des surtensions anodiques et cathodiques (V). 
IR : chute ohmique (V). 
 
EEq correspondant à la différence des potentiels d’abandon à courant nul de l’anode et de la 
cathode : il s’agit de la différence de potentiel théoriquement nécessaire pour que les réactions 
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d’oxydoréduction aient lieu. La somme des surtensions ∑η, exprime les contraintes cinétiques 
des réactions aux électrodes. Elle caractérise les différentes étapes de la réaction 
électrochimique (Chen et coll., 2002). 
 La chute ohmique IR, quant à elle, est caractéristique de la composition de la solution et de sa 
conductivité.  





.=                                                                                               (Eq. 1-11) 
Avec :  
I : intensité imposée (A). 
d : distance entre les électrodes (cm). 
A : surface active de l’électrode (cm²). 
k : conductivité de la solution (S.cm-1). 
 
Pour une intensité donnée, cette chute ohmique peut être réduite soit en rapprochant les 
électrodes, soit en utilisant une surface plus importante, ou en augmentant la conductivité de 
la solution (Daneshvar et coll., 2007, Avsar et coll., 2007). 
La Figure 1-4, permet de visualiser aisément la contribution de chacune des composantes de 
la tension réellement mesurée aux bornes de l’électrolyseur. 




On constate que, lorsqu’on impose une intensité de courant, l’anode et la cathode acquièrent 
un potentiel différent de leur potentiel d’abandon initial. Ainsi, pour une intensité donnée, si 
le potentiel de l’anode et de la cathode tendent respectivement vers des valeurs EA et EC, avec 
EA>EO(anode) et EC<EO(cathode). Ces potentiels d’électrodes EA et EC sont accessibles, soit par 
mesures directes réalisées dans une cellule d’électrolyse, soit par l’utilisation d’un 
potentiomètre. 
En ce qui concerne la différence de potentiel appliquée, on estime généralement, que pour des 
conductivités faibles, le terme ohmique IR représente la composante principale. Cependant, 
lorsque I tend vers zéro, les deux contributions EEq et ∑η constituent la plus grande partie de 
EApp .  
Le terme EApp contribue fortement au coût du procédé. On peut, en effet accéder aisément à la 
puissance P utilisée par le système par l’équation 1-12.  
 
P = EApp. I (en W)                                                                                     (Eq. 1-12) 
 
La connaissance du débit d’alimentation de la cellule permet de déterminer le coût de la 
dépense en  énergie électrique par unité de volume ou autre (kWh.m-3). 
Pour une évaluation précise de la consommation en énergie électrique, il serait important de 
tenir compte du rendement du redresseur et  de l’énergie de fonctionnement des pompes 
(Bayramoglu et coll., 2007). 
 
3 AVANTAGES ET INCONVENIENT DU PROCEDE D’EC. 
 
De nombreux auteurs ont comparé le procédé d’EC avec le procédé physico-chimique 
classique réalisé par l’addition de coagulants chimiques tels que le sulfate d’aluminium et le 
chlorure ferrique FeCl. 
 
Parmi les arguments en faveur de l’électrocoagulation on peut citer les suivants :  
1. Pas d’ajout de substances chimiques :  même s’il semble nécessaire d'augmenter 
légèrement la salinité de l'effluent à traiter pour accroître la conductivité électrique de 
l'effluent, plusieurs études ont montré l’efficacité de l’EC sans aucune variation de 
conductivité initiale du rejet à traiter, ce qui évite d'autres formes de traitement en aval. Les 
travaux d’Essadki et coll. (2007) et, Damien (1992) ont confirmé cet avantage. 
 23
 
2. Kannan et coll. (2006) et Persin et Rumeau, (1989) ont prouvé l'efficacité du procédé 
d'électrocoagulation pour des polluants colloïdaux très fins. Avec d'autres procédés tel que la 
coagulation chimique, ces polluants imposent des étapes de traitement plus lentes et des 
quantités de coagulant plus élevées. 
 
3. Larue et Vorobiev (2003) ont obtenu des boues plus denses et moins hydrophiles. Cela rend 
la décantation et la flottation plus aisée et diminue le volume des boues. Ces travaux ont 
montré une réduction du temps et des coûts de traitement des boues. 
 
4. Persin et Rumeau (1989) mentionnent l'importance du champ électrique entre les électrodes, 
qui conduit à la destruction de certaines souches de bactéries. En utilisant des électrodes en 
titane, Patermarakis et coll. (1990) ont confirmé cet effet bactéricide sans la formation de 
dérivés hypochloreux ou d'autres dérivés du chlore. 
 
5. L'électrocoagulation offre la possibilité de traiter des effluents par oxydation et réduction 
de plusieurs composés dissous tel que les nitrites, les sulfures, les cyanures, les sulfites, les 
chromates et les ions fluorures. 
 
6. La biodégradabilité des effluents traités par électrocoagulation est améliorée (Persin et 
Rumeau, 1989). Ce perfectionnement est dû à la non-toxicité de la forme d'aluminium utilisée 
et à la faible salinité du milieu.  
 
7. Cenkin et Belevtsev (1985) ont montré que l'utilisation de l'électrocoagulation permet de 
réduire le temps de traitement : ce procédé permet un grand gain en compacité des 
installations et une possibilité d'automatisation. 
 
Les inconvénients majeurs de l’EC concernent principalement la conductivité souvent faible 
de l’eau polluée et la formation des dépôts sur les électrodes. En effet, la conductivité du rejet 
doit être suffisante pour permettre le passage du courant sans consommation excessive 
d’électricité (Yousuf et coll., 2001, Mollah et coll, 2004, Kim et coll., 2002, Malack et coll., 
2004, Yang et Dluhy, 2002). Lorsque la conductivité de l’eau polluée est trop faible, un rajout 
du chlorure de sodium est généralement nécessaire. La présence de certains ions tels que les 
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chlorures, permet d’éviter le phénomène de passivation des électrodes d’aluminium (Donini et 
coll., 1994, Yang et Dluhy, 2002, Hu et coll., 2003, Sheng et coll., 2003).  
Par ailleurs, une présence importante d’ions calcium et hydrogénocarbonate provoque 
l’apparition d’un dépôt de tartre au niveau de la cathode, augmentant ainsi, la résistance de la 
cellule. Pour faire face à ce problème, la manière la plus simple est de réaliser une inversion 
périodique de la polarité (Persin et Rumeau, 1989, Mollah et coll., 2004, Donini et coll., 
1994.). Il est aussi important de prévoir un nettoyage mécanique périodique des électrodes à 
l’aide de solutions acides. La formation et le dépôt de tartre sur les électrodes représentent une 
part importante de la consommation électrique du procédé. Il existe même un procédé 
électrochimique dont le but est de réaliser un détartrage de l’eau potable par dépôt du tartre 
sur la cathode. 
4 ETAPES DE LA REACTION ELECTROCHIMIQUE 
 
 
Pour qu’une réaction soit thermodynamiquement possible, il faut :  
¾ Dans le cas d’une oxydation, que le potentiel EA soit supérieur à EA(Eq), potentiel 
d’équilibre électrochimique du couple redox considéré. 
¾ Dans le cas d’une réduction, que le potentiel Ec soit inférieur à Ec(Eq), potentiel 
d’équilibre électrochimique du couple redox considéré. 
Cependant, si ces conditions sont nécessaires, elles ne sont pas suffisantes puisque les valeurs 
des potentiels n’apportent aucune indication concernant, en particulier, les cinétiques des 
réactions. Pour rendre compte de ces vitesses de réactions, il faut considérer les différentes 
étapes qui interviennent lors d’une réaction électrochimique et qui sont présentées dans la 
Figure I-5. 
La vitesse d’une réaction électrochimique est principalement fonction des processus de 
transfert de matière, de transfert électronique à la surface de l’électrode, des réactions 
chimiques qui précèdent ou suivent le transfert électronique et des autres réactions  telles que 
l’adsorption et la désorption à la surface de l’électrode (Brett et coll., 1993, Bard et Faulkner, 




Figure 1-5 : Les différentes étapes d’une réaction électrochimique ( Bard et Faulkner 1983). 
 
Cela implique, bien entendu, que la vitesse globale d’une réaction électrochimique est 
dépendante des cinétiques des réactions et des processus les plus lents, ces étapes étant alors 
qualifiées de cinétiquement limitantes. Comme nous l’avons vu précédemment, à chacune des 
étapes est associée, une surtension ; la somme des surtensions correspondant alors à la 
réaction électrochimique globale.  
Les différentes relations indiquées dans la littérature sont issues des travaux de Faraday. 





Iv ==                                                                                             (Eq. 1-13) 
 
Avec : 
v : vitesse d’oxydation ou de réduction (mol.s-1.cm-2). 
F : constante de Faraday. 
n : nombre d’électrons dans la réaction considérée. 
A : surface active de l’électrode (cm²). 
I : intensité de courant (A). 
i : densité de courant (A.cm²). 
A partir de cette équation, de nombreux modèles ont été établis en fonction des étapes 
déterminantes de la vitesse de la réaction globale.  
On peut ainsi établir des modèles concernant les vitesses de réactions lorsque le transfert de 
matière est l’étape limitante ou, au contraire, lorsque c’est une réaction chimique qui 
détermine la vitesse de la réaction électrochimique globale. 
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5 LES ESPECES EN SOLUTION 
 
5.1 Les formes de l'aluminium dans l'eau  
L’aluminium peut exister sous différentes formes lors de sa mise en solution. Ces formes  sont 
en équilibre entre elles. Chaque espèce peut subir des modifications suivant une certaine 
séquence. Le diagramme (Figure 1-6) rassemble les différentes formes de l'aluminium qui 
peuvent exister lors de la dissolution de l’anode.  
 
 
Figure 1-6 : Formes d’aluminium pouvant exister lors de la dissolution d’une anode 
d’aluminium (Khemis, 2005). 
5.2 Les cations Al3+ et les hydroxydes d’aluminium. 
Aux faibles valeurs de pH, l'aluminium est pratiquement à l'état ionique trivalent Al3+. 
Lorsque le pH augmente, Al3+ se combine avec les ions OH-  pour donner successivement les 
espèces ioniques Al(OH)2+, Al(OH)2+ et Al(OH)4-. La solubilité de l'aluminium trivalent est 
quasiment nulle pour les pH entre 6 et 7. Au-delà, elle augmente grâce à la formation des ions 
Al(OH)4- 
Les cations Al3+ réagissent avec les molécules d'eau et différents anions Cl-, SO42-, F-, PO43-, 
des silices, des matières organiques. Les constantes d'équilibre K des réactions avec l’eau, 
permettent de tracer le diagramme de répartition des espèces monomères, amorphes et solides 
de l'aluminium en fonction du pH (Figure 1-7). Plusieurs autres formes d'aluminium sont 






Figure 1-7 :     Diagrammes de prédominance des espèces d’aluminium et effet du pH  
(Yilmaz et coll, 2007). 
 
 
D'après la Figure 1-7, on peut remarquer que: 
¾ A pH < 3, l'aluminium est principalement à la forme trivalente Al3+, cette forme de 
monomère devient négligeable en milieu moins acide (pH > 6). 
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¾ La forme ionique Al(OH)2+ apparaît vers des pH de l'ordre de 3 pour atteindre un 
maximum de concentration (20% de l'aluminium présent) vers un pH = 5. 
¾ Dans la zone de pH comprise entre 5 et 8, l'espèce la plus répandue en solution est 
l'hydroxyde d'aluminium (Al(OH)3) avec un maximum de 95 % vers pH = 6,5. La solubilité 
de l’aluminium trivalent est quasiment nulle dans une gamme de pH entre 5 et 8, cependant sa 
réaction avec les OH- en solution, permet la formation de composés solubles tel que les 
cations [Al(OH)2]+et [Al(OH)]2+. 
¾ L'ion Al(OH)4- commence à se former vers un pH = 6 et atteint son maximum de 90 % de 
l'aluminium présent dans la solution vers un pH de 9.5, le reste de l'aluminium étant sous la 
forme d'hydroxyde d'aluminium Al(OH)3 et de Al(OH)52-. En milieu alcalin (pH >11), on  
trouve deux complexes anioniques Al(OH)4- et Al(OH)52- qui deviennent majoritaires à pH 
>12.  
L'aluminium réagit également avec d'autres types d'anions pour former des complexes 
inorganiques tel que: 
¾ Les ions fluors F- qui forment avec l'aluminium Al3+ les complexes AlF 2+,AlF2+,AlF3, 
AlF4- et AlF52-. 
¾ Les ions phosphate PO43- réagissent avec l'aluminium Al3+ en milieu neutre ou acide pour 
former Al(PO4), AlH(PO4)+et AlH2(PO4)2+. 
¾ Les ions sulfates SO42- se combinent avec l'aluminium Al3+ et forment les espèces Al(SO4)+ 
et Al(SO4)2 -. 
Les fluorures et les sulfates ne sont complexés par l'aluminium Al3+ qu'à des pH acides, alors 
qu’à pH alcalins, les cations Al3+ ne sont quasiment pas présents en solution sous leur forme 
cationique. Ils se lient avec les OH- pour former des composés colloïdaux ou insolubles. 
A un degré d'oxydation 0  de l’aluminium et en l’absence d’espèces chimiques pouvant former 
des complexes solubles ou de sels insolubles avec l’aluminium, le diagramme de Pourbaix 





Figure1-8 : Diagramme de Pourbaix du système Al - H2O à 25°C 
 
La solubilité de l'alumine, oxyde amphotère, est minimale pour un pH voisin de 8. Elle est 
plus importante en milieu acide et en milieu basique.  
En utilisant les conversions de Pourbaix, les équations des réactions de mise en solution et 



















22)(32 22 aqaqs HAlOOHOAl




−+ ×= AlOHs aaK  
La droite d'équation pH = 5,07 sépare les domaines de prédominance des espèces Al3+ (ion 
aluminium) et Al2O3(s). Quel que soit le pH, l'eau et l’oxygène peuvent réagir avec 
l'aluminium. Les bilans de ces réactions s'écrivent : 
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En milieu acide : 
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En milieu basique : 
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En milieu pH intermédiaire : 
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ss OAlAlO ⇔+  (Eq. 1-18) 
 
Aux valeurs de pH comprises entre 3 et 9, on note l’existence du phénomène de passivation ; 
l’alumine forme une couche protégeant les électrodes contre l’oxydation. 
Les domaines "Al3+" et "AlO22-" correspondent à l'oxydation du métal sous forme d'espèces 
solubles. Le domaine "Al" correspond à l'immunité du métal. Porter l'aluminium à un 
potentiel compris dans ce domaine empêche son oxydation. 
5.3 Les complexes aluminium  matières organiques. 
 
L'aluminium peut former des complexes avec les matières organiques naturelles tels que les 
dérivés d'acides humiques, les protéines, les micelles et les colloïdes. La matière organique 
réagit plus facilement avec l'aluminium en milieu acide (pH < 4,5) qu'en milieu basique ou 
neutre. La détermination des constantes de formation des complexes Al-Org n'est pas bien 
établie à ce jour. D’après Martell (1990) et Driscoll (1994) le modèle qui représente le 
groupement de 3 molécules organiques avec une molécule d'aluminium selon la réaction: 
 
                            Al3+ + 3 org -  Æ  Al(org)3                                                                      (Eq. 1-19) 
                       
serait le plus fiable. 
 
Backes et Tipping (1987) ont obtenu une corrélation empirique simple, qui prédit la formation 
des complexes d'aluminium dans les eaux riches en matières organiques, basée sur le pH et la 
concentration en acide humique:  
 
                  [Al-Org] = 1,32 10 -4 [SH][Al3+]0,718[H+]-1,054                                         (Eq. 1-20) 
 
où :  
[Al-Org]: Concentration en Aluminium lié à la matière organique. 
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[SH] : Concentration en substances humiques (estimée au double du carbone organique          
           dissous). 
 
La Figure 1-8 représente la spéciation de l'ion Al3+et des complexes Al-Org  
 
Figure 1-9 : Distribution des espèces d'aluminium et effet de pH en solution 
d'aluminium et de matière organique (acide fulvique), (Driscoll et coll.1994) 
 
5.4 Etapes de la  coagulation 
La coagulation est définie comme étant l'étape de déstabilisation des substances colloïdales de 
nature minérale et organique. Elle est réalisée en plusieurs étapes : 
1. Neutralisation des charges électrostatiques à la surface des particules de polluant par 
adsorption des ions. Cette étape est importante du fait qu'elle diminue le potentiel Zêta des 
particules. 
2. En deuxième étape, les hydroxydes d'aluminium s'adsorbent à leur tour à la surface des 
particules. Les colloïdes s'agglomèrent en micro- flocs et la taille des particules augmente. 
5.5 Diagramme de coagulation- floculation 
Amirtharajah et Mill., (1988) ont établi un diagramme de coagulation-floculation des matières 
organiques avec le sulfate représentant la superposition de deux diagrammes : le premier est 
le graphique de la dissolution de l'aluminium dans l'eau et le second représente les différentes 
zones de floculation en fonction du pH. Ce diagramme indique également les différents types 
de réactions qui se produisent entre l'aluminium (coagulant) et les colloïdes minéraux ou 
organiques.  
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On peut distinguer trois zones de coagulation: 
¾ Une zone de coagulation par neutralisation des charges par la forme cationique de 
l'aluminium Al3+ se produisant dans une plage de pH acide (<4.5). Cette neutralisation conduit 
à l'annulation du potentiel Zêta ce qui provoque la déstabilisation de l'émulsion. 
¾ Une zone de pH intermédiaire où la coagulation est régie par deux mécanismes: 
1. La neutralisation de potentiel Zêta par les cations Al3+ (moins important à pH > 5). 
2. L'adsorption de l'hydroxyde d'aluminium sur les particules qui se recouvrent de cet 
hydroxyde et s’agglomèrent en formant ainsi des microflocs. 
¾ Une troisième zone où le pH favorise la formation de l'hydroxyde d'aluminium Al(OH)3, un 
solide amorphe qui est majoritaire dans cette plage de pH. La coagulation se fait par 
adsorption des particules sur l'hydroxyde d'aluminium. 
 
5.6 Oxydation des électrodes: structure et transfert 
L'aluminium réagit spontanément en présence de l'oxygène pour former une couche d'oxyde 
(alumine) selon la réaction: 
         2Al +
2
3 O2 Æ Al203                                                                                (Eq.1-21)  
 
En présence d'eau, l'aluminium s'oxyde selon la réaction : 
  
            2Al +3H2OÆ Al203 + 3H2                                                               (Eq.1-22)                      
 
Les énergies libres, ∆G, des deux réactions (Eq.1-21 et Eq.1-22) sont respectivement -1675 
kJ/mole et -864.6 kJ/mole (Despic et Parkhutil, 1989). 
Plusieurs travaux ont montré que cette couche d'oxyde, d'une épaisseur comprise entre 4 et 
10nm, est composée, en réalité, de deux sous-couches superposées: 
¾ Une couche compacte et amorphe appelée couche barrière, située juste au contact du métal. 
Vargel (1999) a montré que la vitesse de formation de cette couche est de l'ordre de quelques 
millisecondes. 
¾ Une deuxième couche à l'extérieur de la couche barrière et qui croît par hydratation à partir 
de celle-ci, en milieu neutre et faiblement basique avec un pH entre 7 et 8 (Despic et 
Parkhutilk, 1989). Cette couche est moins compacte et plus poreuse, et c'est elle qui réagit 
avec le milieu extérieur. 
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La croissance de ces couches peut conduire à la formation de plusieurs types d'alumines. Le 
profil de potentiel varie très fortement au passage de l'interface aluminium-oxyde, dans 
l'oxyde et à travers l'interface oxyde- électrolyte.  
Les différentes étapes de transfert des atomes d'aluminium, depuis la phase métallique vers 
l'électrolyte, peuvent être décrites comme suit: 
¾ Le transfert d'un atome d'aluminium entre la surface du métal et la couche d'oxyde se 
produit en deux étapes : formation de l'aluminium monovalent Al+ qui s'oxyde en aluminium 
trivalent Al3+. 
¾ Le transfert des cations métalliques Al3+ à travers la couche d'oxyde, se fait par migration 
sous l'effet d'un champ électrique, et par diffusion sous l'effet d'un gradient de concentration 
entre les deux surfaces de la couche d'oxyde. 
¾ Le transfert à travers l'interface oxyde-électrolyte est généralement assuré par la diffusion 
due au gradient de concentration, mais aussi par des réactions chimiques avec des anions 
contenus dans l'électrolyte. 
La stabilité de la couche d'oxyde dépend, pour une grande part, de la concentration en 
halogénures dans la solution. Les chlorures diffusent à travers la couche d'oxyde pour 
atteindre la surface du métal et engendrent des corrosions ponctuelles dites en piqûres: ces 
réactions sont étudiées par Blackwood et Chong (1998) et Vargel (1999), qui ont distingué 
deux phases dans la corrosion par piqûre : 
¾ L'initiation ou amorçage: cette phase commence par l'adsorption des ions chlorures dans la 
zone de diffusion et dans le film d'oxyde, et conduit à la formation des microfissures. Cette 
adsorption est favorisée par la faible épaisseur de cette couche ainsi que son degré de porosité 
et d'hydratation. 
¾ Une phase de propagation ou de croissance commence pour certaines piqûres déjà initiées.  
 
La piqûre présente deux pôles: 
 
1. Un pôle positif au fond de la piqûre (anode) où se produit l'oxydation de l'aluminium : 
 
                Al Æ Al3+ + 3 e-                                                                                                               (Eq.1-22)  
                       
2. Un pôle négatif à la surface de la piqûre, lieu d'une réduction de l'eau ou des protons H+ en      
     milieu acide:  
    2H2O + 2 e-   Æ      H2  + OH-                                                   
2H+ + 2 e-      Æ      H2                                                                                                  (Eq.1-23) 
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Globalement, on assiste dans une piqûre, à la formation de l'oxyde d'aluminium par réaction 
des ions Al3+et OH-. D'autres ions tels que les fluorures, les bromures et les iodures activent 
aussi la corrosion de l'aluminium (Hu et coll., 2003).  
Les travaux de Chen et coll., (2003) ont montré que la vitesse de dissolution par piqûre est 
plus importante pour les ions chlorures que pour d'autres types d'ions, à cause de leur taille et 
leur facilité d'adsorption sur la couche d'oxyde.  
En revanche, les anions nitrates et phosphates ne provoquent pas cette réaction de corrosion. 
 
Figure 1-10 : Mécanisme de corrosion par les ions chlorures et hydroxydes par piqûre sur un 
alliage d'aluminium (Khemis, 2005). 
 
La teneur en cuivre et fer des alliages aluminium intervient dans le mode de corrosion par 
piqûre. La Figure 1-10 schématise le mécanisme de corrosion. 
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6  LES COLLOIDES 
6.1  Définition 
Les colloïdes sont des particules organiques ou minérales dont la taille est comprise entre 
quelques nanomètres et un micromètre environ. Dans les effluents liquides, ils sont 
notamment, responsables de la couleur et de la turbidité de l'eau de surface. 
6.2 Classement et formation des colloïdes 
Il existe deux types de particules colloïdales hydrophiles ou hydrophobes : 
¾ Les particules hydrophiles déshydratées se dispersent spontanément dans l'eau et sont 
entourées de molécules d'eau qui empêchent le contact entre ces particules. 
¾ Les particules hydrophobes ne sont pas entourées de molécules d'eau: leur dispersion dans 
l'eau n'étant pas spontanée, on peut la faciliter à l'aide de moyens chimiques (stabilisant) ou 
physiques (agitation). 
Peu de particules sont exclusivement hydrophobes ou hydrophiles. On retrouve plutôt des 
particules hydratées à différents degrés. Des substances chimiques permettent d'améliorer la 
stabilité des colloïdes, elles fournissent des ions qui seront adsorbés par les particules en 
suspension. Pour obtenir une solution de colloïdes hydrophiles, on peut utiliser comme 
particules insolubles: 
¾ Des macromolécules (polymères). 
¾ Des molécules formées d'une partie non polaire et d'une partie polaire compatible avec 
l'eau et pouvant être anioniques, cationiques ou non ioniques. 
¾ Des particules très fines d'argile, de silice, d'hydroxydes de fer ou d'autres produits 
minéraux. 
 
Parmi les exemples de solutions colloïdales hydrophobes, on trouve: 
 
¾ Les émulsions d'huile dans l'eau : L'ajout d'un stabilisateur permet d'éviter la formation par 
coalescence d'une interphase huile-eau. 
 
¾ Des solutions d'hydroxyde d'aluminium Al(OH) 3 et d'oxyde d'aluminium (Al2O3), formées 
par hydrolyse d'un sel d'aluminium ou par dissolution anodique de l'aluminium. Selon les 
conditions, les ions Al3+ou OH- jouent le rôle de stabilisateur. 
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¾ Des suspensions d'hydroxyde de fer, (Fe(OH)3) et d'oxyde de fer, (Fe2O3), formées par, 
l’hydrolyse d'un sel de fer. Selon certaines conditions de pH et de température, les ions Fe3+ou 
OH- jouent le rôle de stabilisateur. 
¾ La suspension d'halogénure d'argent, obtenue en mélangeant du nitrate d'argent et un 
halogénure alcalin. La stabilisation est assurée par un excès d'ions Ag+ ou d’halogénure. 
 
Plusieurs méthodes permettent de préparer des solutions colloïdales: 
¾ Les méthodes de dispersion basées sur la fragmentation et le broyage des particules 
permettent d’obtenir des éléments de petites tailles. 




6.3  Propriétés électrostatiques : la charge de surface 
La plupart des particules colloïdales portent des charges électriques surfaciques. Cela est dû à 
la dissociation des molécules à la surface et à l'adsorption préférentielle des ions présents dans 
le milieu. Ces charges électriques jouent un rôle très important dans la stabilisation des 
dispersions et dans la caractérisation des particules. Généralement, dans l'eau, les surfaces des 
particules colloïdales sont chargées négativement. Ces charges, dites primaires, attirent les 
ions positifs en solution dans l'eau, qui s’adsorbent sur la particule et attirent à leur tour des 
ions négatifs accompagnés d'une faible quantité d'ions positifs (Figure 1-10). 
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Figure 1-11 : Structure et composition de la double couche sur une particule colloïdale. 
 
Les ions qui adhèrent fortement à la particule forment la couche liée, et ceux qui ne sont pas 
liés constituent la couche diffuse. 
¾ La couche liée, ou couche de Stern :  
Elle a une épaisseur de quelques angströms. La charge de cette couche est proportionnelle à la 
surface des particules et à la conductivité du milieu. Elle influe sur l'épaisseur de la couche 
diffuse par son effet d'attraction électrostatique. D'après Caprio et coll. (2004), cette couche a 
des effets minimes sur les comportements électrocinétiques des particules. Elle ne produit pas 
directement des effets de répulsion mais intervient dans des effets plus complexes de la 
couche diffuse. 
 
¾ La couche diffuse ou couche de Gouy-Chapman 
Les limites de la couche diffuse ne sont pas bien définies. L’épaisseur de cette couche varie 
entre 10 A et une fraction de micromètres et possède, entre autre, une distribution inégale des 
charges électriques libres (Hamaker 1973). La couche diffuse joue un rôle très important dans 
les phénomènes de stabilisation des émulsions colloïdales.  
En effet, lorsque deux particules se rapprochent, leurs couches diffuses interagissent et créent 
des forces de répulsions qui maintiennent les deux particules éloignées et rendent la 
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suspension stable. Elle intervient également dans les phénomènes électrocinétiques, électro- 
osmotiques et dans la conductivité électrique. 
Ces deux couches forment une sorte de condensateur électrique qui maintient une charge Q 
reliée directement aux ions sur la surface et au voisinage de la particule. Il existe deux types 
d'ions libres dans une solution ionique, qui conduisent à la distribution inégale des charges 
dans la double couche :  
¾ Les ions déterminant le potentiel électrique au voisinage de la surface des particules, tel 
que les ions argent dans une solution de AgNO3 et les ions chlorure Cl- pour une solution de 
NaCl. 
¾ Les ions spécifiquement adsorbés dans la double couche, tels que les ions iodures dans une 
solution de AgI et les ions d'aluminium et de fer. 
 
7) FONCTIONNEMENT DES REACTEURS AIRLIFT ET 
HYDRODYNAMIQUE EN MILIEU BIPHASIQUE  
 
Introduction 
De nombreuses publications traitent du comportement hydrodynamique des réacteurs airlift 
ou gazosiphon. Cependant, du fait des variations de géométrie et des procédés et des milieux 
utilisés, il est difficile de trouver des résultats et des méthodes permettant le dimensionnement 
ou la modélisation du fonctionnement de ces réacteurs. 
Nous allons recenser, dans cette partie, l’essentiel des études effectuées dans le cas des 
réacteurs à gazosiphon (airlift). 
7.1 Principe de fonctionnement  
 
Les réacteurs gazosiphons (Figure 1-12) comportent deux zones, dont l’une sert à injecter le 
gaz provoquant une différence de rétention gazeuse entre les deux compartiments et 
engendrant une circulation du liquide. 
 
L’airlift est constitué de deux compartiments principaux :  
- La jambe montante ou  Riser. 
- La jambe descendante ou  Downcomer. 
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   Figure 1-12 - Schéma simplifié d’un airlift à boucle interne 
Le Riser : le gaz est injecté en bas de cette section,  la circulation du gaz et du liquide est 
ascendante. 
Le Downcomer : C’est une section parallèle au Riser, elle est en contact avec ce dernier en 
bas et en haut du réacteur, les circulations du gaz et du liquide sont descendantes. Une partie 
des bulles de gaz formées au riser quitte le liquide par la surface libre, et donc le downcomer 
contient moins de gaz que le riser, voire pas du tout de gaz dans certains cas.   
La force motrice de l’écoulement est due à la différence de densité entre le Riser et le 
Downcomer, cette différence génère le gradient de pression nécessaire pour la recirculation 
du liquide (Merchuk et Gluz, 1999). 
 
 -Les types d’airlift : 
 
On distingue deux types de réacteurs airlift selon leur structure : 
 
- Airlift à boucle externe : 
 
Pour ces réacteurs (Figure 1-13), le Riser et le Downcomer sont séparés et connectés par des 
sections horizontales en haut et en bas. Le liquide monte dans la colonne où on injecte le gaz 
et descend dans l’autre. 





                                          
7     
Figure 1-13 : Schéma simplifié d’un airlift à boucle externe 
 
- Airlift à boucle interne : Figure 1-14) 
Il en existe plusieurs : 
            
 
               -a-                         -b-                           -c- 
Figure 1-14 : Airlift à boucle interne 
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a) L’injection du gaz est dans la colonne interne. 
b) L’injection du gaz est dans la colonne externe. 




Le champ d’application de l’airlift est très vaste notamment dans les procédés industriels qui 
nécessitent un grand transfert de matière et un bon mélange, par exemple : dans le domaine de 
traitement biologique des eaux usées et des effluents industriels, et dans l’industrie chimique  
et les biotechnologies. La conception d’un réacteur airlift est essentiellement axée sur 
l’hydrodynamique qui est un facteur clé et joue un rôle très important sur ses performances. 
7.2 Rétention de gaz (εg) 
 
Selon Sicula et coll. (2007), il est difficile de prédire les valeurs de la rétention de gaz en 
l’absence de données expérimentales.  En effet la rétention dépend de nombreux facteurs, 
dont le distributeur de gaz, la géométrie du séparateur, les propriétés de la phase liquide, la 
présence d’impuretés, les dimensions de la colonne et dela vitesse superficielle du gaz. Tous 
les auteurs s’accordent à dire que la rétention de gaz dans le Riser et le Downcomer est une 
fonction de la vitesse superficielle de gaz et du rapport des sections Ad/Ar.  
 
Influence de la vitesse superficielle de gaz : 
Comme en colonne à bulles, à faible vitesse de gaz la rétention de gaz (εg) augmente toujours 
en fonction de la vitesse superficielle du gaz (Ugr) de façon à peu près linéaire.  Selon 
Mehrina et coll., (2004), le rythme de croissance de εg avec Ugr est fonction du régime 
d’écoulement : εg augmente plus rapidement en fonction de Ugr en régime homogène qu’en 
régime hétérogène (obtenu à plus forte vitesse de gaz). Ce phénomène est très bien connu en 
colonne à bulles et les deux appareils présentent une forte analogie du comportement 
hydrodynamique. Le changement de régime est observé pour une vitesse superficielle de gaz 
moyenne d’environ 6 cm.s-1. Selon Joshi et coll., (1990), le régime hétérogène est observé 
pour toute colonne d’un diamètre supérieur à 10 cm et pour des vitesses superficielles de gaz 
supérieures à 8cm.s-1. La différence essentielle avec la colonne à bulle vient de vitesse de 
circulation du liquide obtenue en Airlift, cette dernière à une grande influence sur la rétention 
du gaz (Balzeg et coll., 2004, Daoudi et coll., 2005, El Azher et coll., 2005, Vial et coll., 2005).  
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Influence de la géométrie du réacteur 
Pour les configurations simples, l’influence de la géométrie du réacteur airlift sur l’évolution 
des principaux paramètres hydrodynamiques se réduit, en général, à l’effet du rapport des 
sections Downcomer/Riser (Ad/Ar). Lorsque le rapport Ad/Ar augmente, une diminution de la 
rétention de gaz dans le Riser est observée. En effet, l’augmentation du diamètre du 
Downcomer provoque une diminution des pertes de charge (pertes de charges en haut à 
l’entrée du Downcomer et dans la jonction basse du réacteur) ce qui permet une augmentation 
de la vitesse de la circulation du liquide 
 
Influence des propriétés du liquide 
 El Azher et coll., (2005), et Shariati et coll., (2006), signalent que les propriétés physiques du 
liquide telles que la densité, la viscosité, la tension superficielle et la force ionique ont une 
grande influence sur l’hydrodynamique du système. L’effet du changement des propriétés 
physiques du milieu dépend en outre de la géométrie du réacteur et des pertes de charges qui 
en résultent.  
El Azher et coll. (2005), montrent l’influence de la viscosité et de la tension superficielle, ils 
concluent en affirmant que lorsque la viscosité du liquide ou là tension 
superficielleaugmentent, le diamètre des bulles augmente, et leur vitesse ascensionnelle aussi, 
et par conséquent, la rétention du gaz diminue. 
Snape et coll. (1992), ont montré que l’influence de la tension superficielle est faible tant que 
la vitesse du gaz reste modérée ; pour des vitesses de gaz supérieures à 6 cm.s-1, la rétention 
augmente en présence d’électrolytes.  
7.3  Rétention dans la descente (Downcomer) 
 
La rétention du gaz dans le Downcomer (εgd) dépend fortement de la configuration du 
séparateur. Plus un séparateur est efficace, plus la rétention dans Downcomer est faible.  
Chisti, (1989), et Bello et coll., (1984), démontrent cependant qu’il existe un lien étroit entre 
εgr et εgd, indépendamment des propriétés des fluides et de la géométrie du séparateur. 
Pour Chisti :  
εgd = 0,46 εgr – 0,024                                                                                                    (Eq. 1-24) 
Pour Bello et coll., 1984, 
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εgd = 0,75 εgr – 0,057                                                                                                    (Eq. 1-25) 
(Les deux équations sont établies pour l’eau) 
 
7.4 Vitesse de circulation du liquide 
 
La vitesse de circulation du liquide n’est pas un véritable paramètre opératoire, comme la 
vitesse superficielle de gaz que l’on injecte dans le riser, mais elle conditionne  le 
fonctionnement des réacteurs airlift. En effet, le mélange, le transfert de matière et de chaleur 
dépendent fortement de la vitesse du liquide. La vitesse du liquide est induite par la différence 
de rétention entre le Riser et le Downcomer, elle dépend donc de la vitesse superficielle du 
gaz et de la géométrie du réacteur. 
Généralement, tant que le Downcomer ne contient pas beaucoup du gaz, la loi de variation de 
la vitesse du liquide dans le Riser en fonction de la vitesse superficielle du gaz est donnée 
sous la forme linéaire suivante :  
βα grlr UU .=              (Eq. 1-26) 
où, α est une fonction de la géométrie et des propriétés du liquide et β est une fonction du 
régime d’écoulement et de la géométrie. De nombreux auteurs ont trouvé expérimentalement, 
une valeur de β = 0,4. (Bello et coll, 1984). 











U          (Eq. 1-27) 
où η (adimensionnel) est un coefficient de résistance totale à l’écoulement (frottement, vannes, 
singularités…). Le changement du rapport des sections (Riser-Downcomer) entraîne une 
modification de la vitesse : lorsque Ad/Am augmente, la vitesse de recirculation du liquide 
augmente aussi. Cela est du principalement à la diminution des pertes de charges. 
Finalement, le type de corrélations retenues pour la prédiction de la vitesse de liquide dans le 










       (Eq. 1-28) 
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La valeur de α est plus grande dans les réacteurs airlift à recirculation externe qu’à 
recirculation interne, car la séparation gaz-liquide y est mieux réalisée et, d’autre part, les 
changement de direction ascendant descendant sont moins brusques, donc génèrent une 
moindre perte de charge.    
Gavrilescu et Tudose, (1995), utilisent le même type de corrélation pour la détermination de 
la vitesse du liquide au Downcomer, lors d’un régime d’écoulement homogène dans le 
réacteur, et des vitesses superficielles du gaz inférieures à 4 cm/s. 
Pour des vitesses de gaz supérieures, la variation de la vitesse du liquide est moins prononcée: 
γ passe de 0 à 0,4 en régime homogène et de 0,26- 0,31 en régime hétérogène. 
L’augmentation de la perte de charge, due à une augmentation de la viscosité du liquide, 
provoque une diminution de la vitesse de sa recirculation. Une viscosité élevée du liquide aide 
à la formation des bulles de grande taille. Cela implique une diminution de la rétention de gaz. 
(El Azher et coll., 2005, Gavrilescu et Tudose, 1995).  
De plus, pour des fluides visqueux, le désengagement du gaz dans le séparateur est plus 
difficile, ce qui se traduit par une rétention (εgd) plus importante dans le Downcomer, ainsi la 
force motrice diminue. 
La majorité des modèles empiriques rencontrés dans la littérature, sont propres à une 
géométrie du réacteur et des propriétés du liquide fixées. Chisti (1989) a développé un modèle 
théorique donnant la vitesse superficielle dans le Riser, pour des fluides newtoniens de faible 
viscosité. 
Le modèle est développé à partir d’un bilan énergétique sur l’ensemble du réacteur :  
 
Ei = Er + Ed + Eh + Eb + Efr + Efd                                           (Eq. 1-29) 
où  
Ei = puissance introduite (expansion isotherme du gaz). 
Er = puissance dissipée dans le Riser par la traînée de bulles de gaz. 
Ed = puissance dissipée dans le Downcomer. 
Eb, Eh = puissances respectives dissipées dans la jonction Riser-Downcomer et dans le 
séparateur pour le gaz et le liquide. 
Efr, Efd = puissance dissipée par frottements aux parois dans le Riser et le Downcomer, 
(négligeables pour les fluides newtoniens de faibles viscosité). 





































εε       (Eq. 1-30) 
 
où Kh et Kb sont les coefficients de frottement dans le séparateur en haut, et dans la jonction 
Downcomer-Riser. Cette expression permet une estimation de la vitesse du liquide pour 
différentes géométries des réacteurs airlift.  
Les données bibliographiques proposent des valeurs de Kh et Kb pour différents 
configurations de réacteurs. Chisti (1989) affirme que pour le cas d’ airlift à recirculation 
externe, ces deux coefficients sont souvent égaux. Plusieurs corrélations sont proposées pour 
une évaluation plus précise de Kh et Kb (Choi et Lee, 1993, Daoudi et coll., 2005). 
 
7.5 Corrélations de la vitesse moyenne 
 
Il convient de remarquer que l’équation (1-30) ne fait pas intervenir les paramètres opératoires 
majeurs tel que Ugr, mais plutôt les retentions εg dans les deux compartiments, Riser et 
Downcomer. Les deux retentions sont des données résultant de divers paramètres opératoires, 
dont surtout Ugr. Ainsi plusieurs corrélations empiriques de la vitesse moyenne de circulation 
du liquide (Uld ou Ulr) en fonction de Ugr  sont proposées dans la littérature ; 
 









AUU          (Eq. 1-31) 

















AUU      (Eq. 1-32) 
 
Avec Lh et Lc, respectivement les longueurs du Riser et de la colonne conductrice Riser- 




7.6 Phase solide 
 
Les systèmes triphasiques sont assez répandus dans le domaine de l’industrie chimique, 
pétrochimique, biochimique, et les procédés de traitement des minéraux et les réactions 
catalytiques. En général, la plupart des solides utilisés ont une masse volumique inférieure à 
1300 kg/m3, comparable à celle du milieu liquide et les particules sont petites ce qui leur 
confère une faible vitesse limite de chute. Cependant la circulation de la phase solide a une 
influence sur l’hydrodynamique du réacteur et modifie ses performances. 
Dans le cas d’un système triphasique, la vitesse de circulation du liquide doit être suffisante 
pour que le solide soit en suspension. En fonction de la vitesse superficielle du gaz Ug, 
plusieurs régimes de fluidisation se succèdent. Lorsque Ug est faible, le solide reste tassé en 
lit fixe, ensuite il se fluidise, puis circule. Si Ug augmente encore davantage, les bulles sont 







La coagulation, en procédé conventionnel, nécessite initialement une assez forte agitation 
mécanique pendant un certain temps pour permettre le contact des coagulants-floculants et 
du polluant à éliminer. Une fois les flocs formés, l’agitation doit être réduite pour éviter leur 
dispersion. Il fat donc prévoir différentes zones très différentes  dans l’appareil du point de 
vue hydrodynamique. 
 
Ce procédé nécessite donc : 
- D’importantes dépenses énergétiques liées à l’agitation mécanique. 
- Des décanteurs de grande capacité suite à l’utilisation d’importantes quantités de produits 
chimiques  
- Un traitement conséquent de filtration en aval. Tout ceci a tendance à limiter l’utilisation 
du procédé conventionnel de coagulation – floculation. 
L’électrocoagulation est un procédé d’électrolyse à anodes solubles. En imposant un courant 
électrique entre les électrodes, et selon la nature des anodes, qui sont en général soit des 
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plaques de fer ou d’aluminium, des ions de fer (Fe3+) ou d’aluminium (Al3+) sont libérés. 
Cette technique s’adapte au traitement des effluents liquides chargés en métaux lourds, 
colorants, matière organique et colloïdes. L’avantage par rapport à la coagulation-floculation 
chimique est que les flocs sont plus compacts et par conséquent les boues produites sont en 
quantité plus faible.  
L’électrocoagulation est souvent réalisée dans un réacteur agité, et la récupération des boues 
(flocs) est souvent faite après arrêt de l’électrolyse. La sédimentation des polluants sous forme 
de flocs est une opération relativement lente. Souvent pour le cas de l’électrocoagulation dans 
les réacteurs agités la flottation des flocs est réalisée par injection d’air comprimé. Dans ce 
cas le distributeur du gaz joue un rôle important dans l’opération, l’efficacité de la flottation 
augmente lorsque la taille des bulles d’air diminue, cela implique un faible diamètre des 
orifices du distributeur et un milieu non coalescent. 
Malgré l’application réussie de ces réacteurs dans de nombreux domaines industriels, 
l’utilisation des réacteurs Airlift en tant que réacteurs électrochimiques n’a pas été étudiée à 
notre connaissance, et en particulier leur utilisation pour la dépollution électrochimique des 
rejets liquides. Nous avons jugé intéressant d’utiliser ce type de réacteur, et plus précisément 
le réacteur gazosiphon à boucle externe, en vue d’améliorer la performance de 
l’électrocoagulation  de certains types de polluants. 
En effet, les études hydrodynamiques dans les colonnes gazosiphons (Airlift) ont confirmé 
leur aptitude à un bon mélangeage sans pour autant dépenser l’énergie mécanique pour 
l’agitation. Un autre intérêt de ces réacteurs est qu’ils permettent la flottation des boues (au 
lieu de la sédimentation qui est une opération relativement lente) contrairement au réacteur 
agité, qui en raison sa turbulence importante détruit les flocs.  
Nous avons opté pour le réacteur airlift à boucle externe car la surface de séparation est assez 
large et il est donc plus aisé de récupérer le polluant à la surface libre qu’avec un  airlift à 
boucle interne. 
Le problème à régler sera d’ajuster la circulation liquide pour assurer d’une part un mélange 
efficace, et donc un bon contact entre le polluant, et les particules à base d’aluminium électro-
générées, une bonne flottation par les bulles d’hydrogène, mais aussi, d’autre part, la stabilité 
des flocs et donc des conditions hydrodynamiques calmes dans la zone d’accumulation des 
flocs. Tout ceci devant être obtenu dans des conditions de consommation énergétique réduite.  
Cette mise au point de l’électrocoagulation en réacteur gazosiphon, son étude et sa 






























Le chapitre suivant présente les matériels et les méthodes utilisés pour réaliser l’étude du 
procédé d’électrocoagulation (EC).  Nous rappelons dans ce contexte que l’analyse du 
procédé s’est déroulée selon deux axes. Le premier axe de recherche s’est intéressé à la mise 
au point de l’appareil, (réacteur airlift) pour réaliser une application d’EC (Chapitres 2 et 3). 
Le second s’est orienté vers l’étude détaillée des phénomènes ayant lieu lors de ce  procédé 
d’EC.  
Par ailleurs deux types de rejet on été utilisées. Un rejet organique (colorant de textile) et un 
rejet minéral (Eau chargée en fluorures). Le chapitre présentera aussi une description des 
méthodes d’analyses et des outils utilisés pour l’évaluation des performances du procédé.  
 
1 La configuration du réacteur Airlift utilisé. 
 
Le réacteur utilisé au cours de cette étude est un réacteur airlift à boucle externe construit en 











Figure 2-1 : Schéma du réacteur airlift. 
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Par définition, le compartiment riser est la jambe verticale  du réacteur dans laquelle le débit 
de gaz est injecté. Dans notre cas, les diamètres du riser et du downcomer sont respectivement 
de 94 mm et 50 mm. Par conséquent, le rapport des sections de ces deux compartiments 
(Ar/Ad) est de 3,5. Ce ratio est adapté au cas où la réaction chimique se déroule 
principalement dans le compartiment riser. Le riser est ici constitué de deux colonnes de 
diamètres différents réunies par une section conique.. La longueur totale de cette section 
verticale  (H2 + H3) est de 147 cm. 
Le diamètre de la partie basse est identique à celui du downcomer qui lui, est de 50 cm sur 
toute sa longueur. Les deux compartiments (riser et downcomer) sont reliés en haut par un 
séparateur de gaz rectangulaire (noté dans ce travail, section de désengagement), d’une 
hauteur de 20 cm. La distance entre les axes verticaux du riser et du downcomer est de 675 
mm. Cette distance est suffisante pour limiter la recirculation des bulles de gaz et des 
particules solides du riser vers le downcomer. En bas du réacteur, le rayon de courbure des 
deux compartiments du réacteur est de 12,5 cm. Cette valeur permet de minimiser les pertes 
de charge  et les zones mortes au voisinage des coudes. Le volume total du liquide dans le 
réacteur dépend de la hauteur (h) du liquide dans le séparateur et peut varier entre 14 et 20 L. 
Cela correspond respectivement à des hauteurs h de liquide dans le compartiment du 
séparateur de 2 cm et 14 cm. L’ensemble des expériences réalisées au cours de ce travail, s’est 
déroulé à une température d’eau de (20°C ±1°C) et à la pression atmosphérique. 
Contrairement à un fonctionnement conventionnel de réacteur airlift, aucune phase gazeuse 
n’a été injectée dans le compartiment riser. Seul gaz, l’hydrogène est produit 
électrochimiquement à la cathode. Il constitue la phase dispersée contenue dans le 
compartiment riser. Comme dans un airlift classique, cette fraction de gaz dans le riser crée 
une différence de densité entre le milieu fluide de ce compartiment riser et celui du 
downcomer. Il en résulte une circulation du liquide à travers ces deux sections. 
En ce qui concerne le fonctionnement en continu, un réservoir de liquide de 50L agité 
mécaniquement, a servi pour la préparation et le mélange des liquides à traiter. Une pompe 
péristaltique équipée d’un régulateur de vitesse gradué de 0 à 100 %, offrant ainsi un débit 
allant de 0 à 15 L/min, a servi pour alimenter le réacteur avec la solution contenue dans le bac 
agité. L’alimentation du réacteur se fait dans le bas du réacteur au niveau de la section 
horizontale, séparant le riser du downcomer (figure 2-1). A son extrême gauche, une sortie du 
liquide traité a été réalisée lors de l’étude en continu, à travers une conduite circulaire de 3 cm 
de diamètre, s’élevant jusqu’au niveau du liquide dans le haut du séparateur. Cette conduite 
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est liée au niveau du séparateur à un siphon d’un diamètre identique, dans le but de maintenir 
une hauteur de liquide stable sans fluctuation dans le séparateur. Dans le cas du système 
continu, la hauteur du liquide h a été fixée à 14 cm.  
Les électrodes utilisées dans ce travail, sont formées par deux plaques d’aluminium, 
rectangulaires, parallèles, (anode et cathode) d’une dimension de 250 mm * 70 mm * 1 mm. 
Cela correspond à une surface latérale d’électrode de S = 175cm² (Figure 2-1). 
La distance entre les électrodes, e = 20 mm, est une valeur caractéristique dans les systèmes 
d’électrocoagulation (Bayramoglu et coll., 2004, 2007). Les électrodes sont prétraitées par 
une solution d’acide chlorhydrique dans le but de les nettoyer et d’éviter leur passivation.  
Elles sont placées verticalement dans le compartiment riser et donc parallèlement à la 
direction de passage du débit du liquide, afin de minimiser les pertes de charges dans ce 
compartiment pour favoriser la recirculation du liquide. La position axiale des électrodes dans 
le compartiment riser peut varier entre le haut et le bas du compartiment, d’une hauteur de H1 
= 7cm à une hauteur de H1  = 77 cm (Figure 2-1). 
La largeur des électrodes a été maximisée en tenant compte du diamètre riser et de la distance 
entre les électrodes. Quant à la longueur L, elle a résulté d’un compromis : elle doit être 
suffisamment grande pour générer beaucoup de solide pour l’électrocoagulation et 
d’hydrogène pour la flottation et la circulation et donc le bon  mélange des particules 
d’aluminium, mais aussi assez petite par rapport à la longueur du riser pour qu’on puisse faire 
significativement varier sa position axiale. Nous avons retenu  une longueur d’électrode de 
l’ordre du quart de la longueur du riser. 
Les valeurs de la densité de courant j, ont été variées de 5 à 51 mA/cm². Ce qui correspond à 
une gamme de courant (I = jS) allant de 0,5A – 10A. L’électrocoagulation est réalisée en 
mode tension, utilisant un générateur de courant continu digital (Didalab, France), le potentiel 
est enregistré pendant les expériences. 
 
2 Mesure de la vitesse du liquide 
 
La vitesse globale du liquide dans le donwcomer (ULd) a été mesurée en utilisant la technique 
de traçage salin basée sur la mesure de la conductivité. Pour cette raison, deux sondes 
conductimétriques ont été placées à deux hauteurs très espacées dans le compartiment 
downcomer. Une quantité de 5 mL d’une solution de NaCl saturée, utilisée comme traceur, a 
été injectée dans le haut du downcomer. 
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La détection du traceur se fait par les deux sondes conductimétriques. Le système 
d’acquisition est composé d’un ordinateur équipé et d’une carte d’acquisition RTI – 815 A/D. 
La distance entre les deux sondes de conductivité dans le compartiment downcomer est de 90 
cm (figure 2-1). L’estimation de la vitesse du liquide est obtenue en divisant la distance entre 
les électrodes par le temps de transit, déterminé à partir des moyennes  des deux pics 
successifs détectés par les deux sondes. La vitesse superficielle du liquide dans le 





A  ULd                                                                                                                                                  (Eq. 2-1)                  
 
Un exemple de données expérimentales issues de la technique de traçage conductimétrique est 



















Figure 2-2 : Exemple des données expérimentales issues des deux sondes conductimétriques 







3 Méthodes d’analyse du rejet de l’industrie textile 
 
Les expériences concernant le rejet de textile ont été réalisées avec des solutions synthétiques 
préparées à base d’un colorant en poudre rouge, composé d’un mélange des deux 
composés illustrés dans la figure 3 (2-acide naphoïque et 2-naphtol) avec une concentration 
totale de 20 mg/L. Le mélange constituant le colorant entre dans la catégorie des colorants 
dispersifs (Kim et coll., 2002). Celle-ci englobe les colorants constitués de composés 
organiques et inorganiques presque insolubles, bien qu’ils soient appliqués en solution en 
utilisant la technique d’immersion (Kim et coll., 2002). Le colorant utilisé lors de ces 
expériences est le composé typique d’un rejet liquide d’une société de textile marocaine. La 
solution à traiter a été synthétisée en dissolvant le colorant dans l’eau, à une concentration de 
C0 = 20mg/L. Il s’agit d’une concentration  de ce rejet liquide. 
 
3.1 Mesure du pH et  de la conductivité. 
La conductivité et le pH de la solution lors des expériences, ont été mesurés en utilisant 
respectivement un conductimètre CD810 (Radiometer analytical, France) et un pH mètre 
profilLine pH197i (WDW, Germany). Le pH initial a été varié entre 4 et 10 en utilisant une 
solution 0,1M de HCl ou une solution de NaOH (Alinsafi et coll., 2005, Jiang et coll., 1996, 
Kim et coll., 2002, Kobya et coll., 2003). 
La conductivité de la solution du colorant a été contrôlée par l’ajout du chlorure de sodium. 
Elle a été variée de 1 à 29 mS/cm. Cette gamme est identique à celle généralement utilisée 
dans la littérature pour l’étude de ce paramètre (Bayramoglu et coll., 2007, Chu et Tsui, 2002, , 
Mameri et coll., 1998). NaCl est un sel présentant une faible toxicité à des concentrations 
modérées, un coût raisonnable, une conductivité et une solubilité élevée. Il joue aussi le rôle 
d’un électrolyte support. L’ajout de NaCl est presque sans effet sur le pH initial de la solution.  
 
3.2 Mesure de l’absorbance 
La mise au point du procédé a été réalisée à l’aide des essais expérimentaux sur un colorant 

















Figure 2-3 : Structure moléculaire des constituants du colorant rouge (Red dye 14). 
 
Pour se rapprocher des conditions industrielles, le rejet du colorant de textile à été simule avec 
une solution synthétique, préparée à différentes concentrations, à base d’une poudre rouge 
constitué des 2 éléments de la figure 3-2.  
La concentration du colorant a été estimée à partir de ses caractéristiques d’absorbance (figure  
2- 4). Apres une décantation de 3 minutes, les échantillons prélevés sont filtrés sur un support 
filtrant de 10 microns, ne piégeant ainsi que les particules en suspension présentes en solution 
en non pas la coloration, la mesure d’absorbance A450 a été effectuée à une longueur d’onde 
maximale de λmax = 450 nm (Figure 2-4), en utilisant un spectromètre UV-visible (Pye 






















Figure 2-4 : Spectre d’absorption UV-vis du colorant rouge dans l’eau, absorbance en 
fonction de la longueur d’onde. 
 
 
3.3  Mesure de la DCO 
La demande chimique en oxygène (DCO) a été mesurée en utilisant la méthode standard 
colorimétrique du chauffage à reflux (dosage en retour des permanganates de potassium). La 
DCO est la quantité nécessaire à la dégradation par voie chimique des matières organiques et 
minérales oxydables  contenues dans l’échantillon considéré et s’exprime en milligrammes 
d’oxygène par litre de solution. 
 
Le protocole de mesure de la DCO comprend quatre étapes :  
1. Ajout d’un volume V1 d’une solution de digestion formée d’acide sulfurique 
concentré H2SO4, du sulfate de mercure HgSO4 et de K2CrO7 en excès, en solution 
aqueuse. 
2.  Ajout d’un volume V2 d’une solution de sulfate de mercure dans l’acide sulfurique 
3. Chauffage à reflux pendant 2 heures à 150°C. 
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4. Lecture de l’absorbance par spectrophotométrie. Un DCO-mètre de type HACH 
DR2400 a été utilisé pour une longueur d’onde de 620nm. 
 
Ces analyses sont effectuées selon la norme française AFNOR ainsi que la norme américaine 
standard SMEWW. L’étalonnage du DCO-mètre a été réalisé avec une solution acide de 
phtalate de potassium (KHP). Plusieurs solutions de concentration en DCO connue 225, 450 
et 75 mg.l-1, ont été préparées. Le DCO-mètre utilisé est de type HACH DR2400. 
L’établissement de la courbe d’étalonnage à montré une incertitude de ± 6,3 % des mesures 
réalisées par rapport à l’interpolation des valeurs de DCO des solutions étalons. 
La DCO permet d’obtenir des informations sur la charge globale de pollution. Il convient, 
toutefois, de rester prudent quant à son interprétation car certains composés ne sont pas 
oxydés lors de l’essai normalisé (par exemple, des hydrocarbures paraffiniques et 
cycloparaffiniques, sels ammoniacaux, urée…). Il est donc difficile de doser quantitativement 
toutes les matières organiques par cette méthode car leur oxydation n’est parfois que partielle. 
La valeur initiale de la DCO est d’environ 2500 mg/L.  
Les prélèvements ont été effectués dans le downcomer dans le but d’obtenir des échantillons 
homogènes, sans influer sur l’hydrodynamique du réacteur. 
Les efficacités d’abattement de DCO, d’élimination de couleur et de turbidité (YDCO, YCOL et 
YABS) sont exprimées en pourcentage. 
 






















YCOL et YABS sont obtenus en utilisant la même formule (Eq. 2-2(b)). La détermination de 
YCOL est basée sur la mesure de l’absorbance à une longueur d’onde de 450nm après filtration 
ou décantation. YABS quant à elle, elle est déterminée pour évaluer qualitativement l’évolution 
de la turbidité du rejet au cours de son traitement en fonction du temps, ce qui nous permettra 
de tirer des constations sur la stabilité du floc formé au cours de l’EC. YABS est donc réalisée 
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par les mesures d’absorbance des échantillons bruts, non filtrés et non décantés (troubles, 
contenant des particules solides), la mesure dans ce cas s’effectue donc rapidement juste après 
le prélèvement de l’échantillon.  
La consommation d’énergie spécifique par kg de colorant éliminé (Edye) et la consommation 
spécifique des électrodes par kg de colorant (µAl) sont calculées par les équations suivantes : 
  






























                                                         (Eq. 2-4) 
 
La concentration initiale en colorant C0 est en kg/m3, le courant I est en ampère (A), la tension 
(U) entre les électrodes est en volt (V). 
Le temps d’électrolyse t est en heure (h).  
Le volume du liquide dans le réacteur est en m3. 
La masse molaire de l’aluminium Mal = 0,02698 kg/mol. 
La constante de Faraday est de 96, 487 C/mole-.  
Øc est le rendement faradique de la dissolution d’aluminium. Il est estimé par le rapport de la 
perte de masse effective des électrodes lors des expériences ∆mexp à la masse théorique 
d’aluminium libérée à l’anode ∆mth :  









∆=φ                                                              (Eq. 2-5)                     
 
Le rendement faradique, ou l’efficacité de courant sont deux dénominations du même 
paramètre (Øc) ; il dépend fortement de l’évolution du pH de la solution et des espèces qui y 
sont présentes, par exemple de la co-existence d’autres anions (Hu et coll., 2003). 
4 Méthodes d’analyse du rejet chargé en fluorures  
 
L’étude sur l’élimination des fluorures par électrocoagulation dans le réacteur airlift à boucle 
externe a concerné un rejet liquide synthétique, dont les caractéristiques sont semblables à 
celles d’une eau souterraine de la ville de Casablanca. La concentration initiale en fluorure  
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[F-]0 varie entre 10 et 20 mg/L. Ces concentrations sont obtenues par la dissolution de NaF à 
99,9% de pureté dans l’eau du réseau. Les paramètres étudiés pour le colorant ont fait l’objet 
d’une même analyse dans le cas des fluorures. 
L’efficacité d’élimination des fluorures (efficacité de défluorisation) a été représentée par le 







][F-][F .  
Ici aussi, l’absorbance a été mesurée à 450 nm de longueur d’ondes, dans le but d’étudier la 
destruction ou l’érosion du floc formé à l’issue de la défluorisation par EC dans l’airlift. 
L’évolution de la turbidité, est donnée par la mesure de l’absorbance des échantillons prélevés 
non filtrés. La consommation énergétique spécifique par kg de fluorures éliminé et la 
consommation spécifique des électrodes (µAl / kg de fluorures éliminé) sont calculées par les 













                                                                                                (Eq. 2-6) 
 
 
      
(Eq. 2-7)  
 
    
En utilisant un voltage U entre les deux électrodes, un temps d’électrolyse t. Y étant 
l’efficacité d’élimination des fluorures recherchée. 
La concentration des ions fluorures libres en solution est déterminée par la méthode 
ionométrique standard décrite par Emamjomeh et Sivakumar (2006) en utilisant une électrode 
sélective des ions fluorures (radiometer analytical fluoride, France). Une autre mesure des 
fluorures liés et libres contenus dans la solution est réalisée par spectrométrie d’absorption 
atomique couplée à un système d’ionisation à plasma inductif ( TCPIP). 
Pour éviter toute interférence d’autres ions pendant la mesure, une solution tampon (Tafic) a 
été rajoutée aux échantillons avant la détermination de la concentration des ions fluorures. 
La préparation de tampon TAFIC est la suivante :  
- 58g de NaCl,  
- 55 mL d’acide acétique glacial 


















- 125 mL d’une solution NaOH 
L’ensemble de ces éléments est dissous dans 900 mL d’eau distillée. Un ajout de l’eau 
distillée est effectué jusqu’à obtention du pH recherché 5,3-5,5. 
 
4.1 Mesure du fluorure total en solution par digestion et distillation 
Cette analyse à été réaliseée chez Serphos Maroc, qui est une filiale du group Office Chérifien 
du Phosphate. Ils utilisent méthode de mesure des fluorures publiée par Technicon intitulée « 
Fluoride in Water and Wastewater, Industrial Method, No. 129-71W ». Les fluorures 
contenus dans l'échantillon sont séparés des autres constituants par distillation en milieu acide. 
Le distillat est mélangé avec une solution d’alizarinE et de lanthane pour former un complexe 
bleu dont l'absorbance à 620 nm est proportionnelle à la concentration en fluorures. 
4.2  Mesure de l’Aluminium 
Lors de l’électrocoagulation, il y a dissolution électrochimique du métal d’anode pour former 
Al3+ en solution. En plus de cette dissolution électrochimique le métal de l’électrode se 
dissous naturellement par oxydation dans la solution à traiter. Cependant la loi de Faraday 
permet de quantifier la quantité d’Aluminium libéré par le passage de courant entre  les 
électrodes. Cette différence entre la quantité d’Al3+ en solution produite électrochimiquement 
et celle dissoute chimiquement est représentée par un rendement faradique Øc (Efficacité de 
courant) supérieur à 1, signifiant ainsi une consommation supplémentaire de l’aluminium 
d’électrode par simple présence dans l’eau. Les mesures de la masse de l’anode pour 
différentes durées d’EC ont permis la détermination de Øc.  
Par ailleurs en plus de cette efficacité, un deuxième paramètre peut être déterminé pour 
quantifier la formation du complexe hydro-fluoro-aluminium (ØAl) ; cette efficacité 
caractérise le taux d’aluminium dissous qui va contribuer à la composition du floc formé. La 
concentration en aluminium dissous a donc été mesurée au cours des expériences à différents 
pH, dans le but de caractériser ces efficacités et de s’assurer de la non pollution du liquide 
traité par l’aluminium dissous à la fin de l’EC.  
Les mesures de la concentration d’aluminium ont été réalisées par spectrométrie d’absorption 
atomique à plasma inductif TCPIP. Pour davantage d’informations sur l’appareil se reporter à 
l’Annexe 2  
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4.3 Les électrodes utilisées 
Les électrodes utilisées sont en aluminium d’une pureté d’environ 98% (Figure 2-5). Leur 
conductivité électrique est de l’ordre de 38,2.106 mS/cm. Le métal des électrodes peut être 
obtenu par récupération des déchets d’aluminium, ce qui rend leur coût supportable pour un 
procédé de dépollution.  
Les deux plaques parallèles et rectangulaires d’aluminium, ont été préalablement traitées avec 
un papier abrasif au niveau de leur surface, dans le but d’homogénéiser celles-ci et d’éliminer 
les impuretés et les dépôts qui peuvent les contaminer. Les électrodes sont extraites du 
réacteur, après chaque manipulation d’électrocoagulation dans le but de les examiner,  et de 
les nettoyer, étant donné que les résidus de décompososition des polluants peuvent se déposer 
sur leur surface. Le nettoyage s’effectue avec une solution d’acide chlorhydrique de 0,2N, 
permettant ainsi de d’éliminer les dépôts des polluants pouvant former une couche résistante 
sur la surface. La figure 2-5 représente la composition élémentaire du métal des électrodes 
réalisée par MEB. 
 
 
Figure 2-5 : Composition élémentaire de l’anode réalisée par MEB. 
 
4.4 Caractérisation des  flocs récupérés 
 
Au cours de cette étude, et plus précisément lors de la détermination de la cinétique de 
défluorisation, nous avons eu recours à une caractérisation et une mesure de la masse des 
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flocs formés pendant l’électrocoagulation. Le contenu du réacteur (20L) a totalement été filtré 
immédiatement après l’arrêt de l’électrocoagulation à l’aide d’un filtre en cellulose de 0,2 µm.  
La saumure ainsi récupérée sur le filtre est placée dans une étuve à 80°C pendant 3h, durée 
jugée suffisante pour sécher totalement le floc filtré. Les flocs, ainsi récupérés, ont fait l’objet 
d’une visualisation par microscope à balayage électronique (MEB). 
Une analyse de la diffraction aux rayons X et 2 mesures de fluorescence X ont été réalisées 
dans certains cas, afin de s’assurer de la structure amorphe du floc ayant servi efficacement à 
la défluorisation et, d’autre part, de connaître sa composition. 
Les flocs ont aussi fait l’objet de mesure de la porosité, par un appareil de porosimétrie à 
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 L’eau polluée provenant des chaînes de finition, de teinture et de lavage dans les industries 
textiles, constitue une source importante de pollution. Ce rejet liquide a généralement une 
couleur intense, un pH élevé, une quantité importante des particules en suspension et une forte 
demande chimique en oxygène. L’industrie textile utilise environs 10 000 types de colorants, 
la majorité  est constituée de substances toxiques qui présentent un danger autant pour 
l’homme que sur la vie aquatique. 15 % de ces colorants utilisés sont retrouvés dans les rejets 
liquides à destination des ruisseaux, rivières, fleuves et mers. Ces eaux doivent donc être 
traitées avant leur décharge finale, pour des raisons environnementales et légales. Ce sujet est 
particulièrement critique au Maroc, étant donné que l’industrie textile se trouve en pleine 
expansion. 
Les méthodes conventionnelles, généralement utilisées pour l’élimination des colorants des 
eaux polluées industrielles, sont principalement les traitements biologiques et 
physicochimiques ainsi que leurs diverses combinaisons (Slokar et Le Marechal, 1998, 
Greaves et coll., 1999). Néanmoins, les traitements biologiques sont les plus utilisés. La 
toxicité des colorants pose, habituellement, le problème de la croissance des bactéries, 
limitant ainsi l’efficacité de la décoloration (Greaveskjn et coll., 1999). Les méthodes 
physicochimiques sont généralement basées sur l’adsorption (par exemple, sur charbon actif, 
coagulation / floculation (en utilisant des sels ou des polymères inorganiques), oxydation 
chimique (chloration, ozonation…) et la photo dégradation (UV / H2O2, UV /  TiO2…), 
(Zielinska et coll ., 2003, Zanoni et coll., 2003, Pérez et coll., 2002). Cependant, ces méthodes 
de traitements consomment habituellement une quantité importante de produits chimiques, qui 
conduisent parfois à une pollution secondaire et à un volume important de solides récupérés 
(Daneshvar et coll., 2003, Kim et coll., 2002, Bayramoglu et coll., 2004). Il s’est récemment 
avéré que les techniques de traitement des eaux polluées, basées sur la technique 
d’électrocoagulation, économiquement attractive, permettent d’éviter la majorité de ces 
problèmes. Cependant, il est envisageable de rencontrer des complications de réalisation et 
d’optimisation du procédé d’électrocoagulation. La prise en compte de ces difficultés entre 
dans nos objectifs d’étude. 
Nous avons imaginé dans ce cadre de mettre en œuvre cette technique d’électrocoagulation 
pour éliminer un colorant de l’industrie textile, dans un appareil de type airlift, pour bénéficier 




1 Application de l’Electrocoagulation  en airlift  
 
1.1 Génération de la vitesse du liquide  
Comme nous l’avons vu précédemment (Chapitre 1), la force motrice de la circulation du 
liquide, résulte principalement de la différence de masse volumique entre les deux jambes  et 
donc de la hauteur de la dispersion gaz-liquide dans le riser et de la différence de rétention 
gazeuse entre les deux compartiments, riser (εr) et downcomer (εd). La rétention gazeuse ou le 
taux de vide sont deux appellations, définissant le ratio du volume occupé par la phase 
gazeuse par rapport au volume total.  La hauteur dispersion (hD)  correspond à la hauteur de 
liquide au dessus des électrodes dans le compartiment riser (figure 2-1). Lors de la circulation 
du liquide à travers les deux compartiments du réacteur, la vitesse de ce dernier est limitée par 
la friction avec les parois du réacteur et surtout par l’inversion des sens d’écoulement. 
Généralement, les forces de frictions sont représentées par les deux coefficients empiriques Kt 
(qui prend en compte la perte de charge entre le riser, le séparateur et le downcomer) et Kb 
(pour la perte de charge dans le downcomer, la colonne de jonction des deux compartiments 
et l’entrée dans le riser). La vitesse globale de la circulation du liquide dans le compartiment 
riser (ULr) peut être représentée à travers un bilan d’énergie utilisant l’équation Chisti 












εε                                                                 (Eq. 3-1)    
Dans certains cas, lorsque la recirculation du liquide est importante, une quantité de gaz peut 
être entraînée et quitter le séparateur pour pénétrer dans le downcomer.  
Notre cas est un peu particulier, car la phase gazeuse n’est pas injectée, mais générée 
électrochimiquement. Cela signifie que hD et εr dépendent principalement de la position axiale 
des électrodes dans le compartiment riser et de la quantité d’hydrogène produite au voisinage 
de l’anode. Dans le cas où εr << 1, on peut déduire des équations 2-1 et 3-1 que ULd est 
proportionnel à hD0,5. Pour une position des électrodes H1 constante, l’évolution de la hauteur 
de dispersion due à un débit de gaz est négligeable lorsque εr<< 1. Sur la base des corrélations 
empiriques trouvées dans la littérature ; (Chisti et coll., 1987, Chisti et coll., 1989, Joshi et 
coll., 1990), εr varie en fonction de la vitesse superficielle du gaz UGr à une puissance α ; 
(UαGr), avec α compris entre 0,5 et 0,6 pour les réacteurs airlift à boucle externe. 
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Etant donné que le débit du gaz H2 produit devrait varier proportionnellement au courant 
appliqué (vu que la production de H2 est sans grande influence sur la densité de courant), on 
peut écrire que ULd ~ I α/2. Dans notre cas la distance entre les électrodes est e = 20mm et le 
diamètre du riser est de 94 mm, il n’y a ainsi quasiment pas d’écoulement radial du liquide 
entre les électrodes. En conséquence,  on peut donc déterminer le temps de circulation (c’est-
à-dire, le temps nécessaire au liquide pour accomplir la boucle), qui est corrélé au temps 
nécessaire pour atteindre un  mélange parfait. Généralement, l’intérêt est d’obtenir un 
mélange parfait en un temps minimal. Pour cela, il convient d’augmenter ULd. 
Réciproquement, l’objectif est de réaliser une flottation complète de toutes les particules 
déstabilisées. Cela ne peut être réalisé que si les forces de cisaillement hydrodynamique 
demeurent faibles dans le riser et le séparateur pour éviter la désagrégation et l’érosion des 
particules du floc formé. Ceci implique une nécessité de travailler à des valeurs faibles de ULd. 
Il y a donc un compromis à trouver entre une vitesse de circulation suffisamment élevée pour 
réaliser la circulation du liquide et le passage du polluant dans la zone de traitement où sont 
formés les bulles et le floculant, mais aussi suffisamment faible pour que les flocs formés ne 
soient pas dispersés par la turbulence de l’écoulement.  La solution qui consisterait 
à  augmenter la distance e entre les électrodes tout en réduisant leur  surface (pour une 
longueur des électrodes L constante)  ne présente pas d’intérêt, car de plus, la dépense en 
énergie électrique augmente rapidement en fonction de la distance entre les électrodes (Chen 
et coll., 2002).  
1.2 Position des électrodes 
 
Pour une géométrie des électrodes fixée, il convient de déterminer  la vitesse ULd permettant 
un bon mélange et une stabilité des flocs. Cette valeur adéquate de la vitesse peut être obtenue 
par une optimisation de la position axiale des électrodes. Afin de réaliser cette optimisation, 
nous avons opté pour la méthode de traçage salin pour mesurer la vitesse ULd ainsi que la 
mesure de turbidité afin d’estimer la quantité des particules d’aluminium dispersées dans le 
downcomer par suite de la désagrégation des flocs. 
Les résultats expérimentaux n’ont  montré aucune circulation du liquide lorsque les électrodes 
sont placées en haut du compartiment riser, c’est-à-dire à une hauteur au dessus de la hauteur 
H1 > 62 cm (Figure 2-1). Pour une hauteur H1 comprise entre 7 et 62 cm, la vitesse du liquide 
ULd diminue, lorsque la hauteur H1 augmente. Cela est en accord avec l’équation 3-1 proposée 
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par Chisti et Coll.  La vitesse globale du liquide au downcomer est montrée dans la figure 3-
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Figure 3-1 : Influence de la position axiale des électrodes H1 et de la densité de courant j sur 
la vitesse de recirculation du liquide ULd 
(h = 14 cm ; pH initiale = 8,3 ; conductivité initiale = 2,4mS/cm). 
 
En tenant compte de l’approximation ULd ~ hD Iα/2, un modèle à deux paramètres est employé 
afin d’adapter les données en utilisant la méthode de Levenberg – Marquardt pour 











=                                                     (Eq. 3-2) 
Dans laquelle hDmax (le maximum de la hauteur de dispersion qu’on peut atteindre en variant 
la position des électrodes dans le riser H1) correspond à une position des électrodes H1 = 7 
cm..  
La figure 3-1 montre qu’une bonne concordance a été obtenue entre les valeurs 
expérimentales et celles prédites par l’équation 3-2. Cette équation confirme la forte influence  
de la position axiale des électrodes sur les propriétés hydrodynamiques et de mélange dans le 
réacteur. Elle montre aussi la faible influence de la densité de courant sur ULd.  
 69
Le paramètre α est trouvé égal à 0,40 (α/2 = 0,20). Cette valeur est légèrement  plus faible que 
celle prévue en théorie (.α = 1/2) 
 
Ce résultat apparaît, cependant assez  satisfaisant en considérant les points suivants :  
¾ Les gammes de débits utilisées pour la détermination des corrélations de la littérature 
sont  différentes de celles utilisées dans notre cas. 
 
¾ Les mécanismes de la dispersion gazeuse liés aux propriétés physico-chimiques de la 
phase gazeuse (H2 dans notre cas) et le diamètre des bulles diffèrent fortement. 
 
¾ Le rendement faradique de la production de l’hydrogène n’a pas été pris en compte au 
cours de ce travail en raison de la difficulté matérielle de le déterminer (Øc). 
 
¾ D’autres paramètres géométriques tels que la distance séparant le riser et le downcomer 
n’ont pas été directement pris en considération. 
1.3 Stabilité des flocs  
Les mesures de la turbidité sans filtration (A450) sont représentées dans la Figure 3-2 pour un 
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Figure 3-2 : Evolution de l’absorbance A450 des échantillons non filtrés après 10 minutes 
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d’électrocoagulation et une épaisseur de floc préalablement formé en haut du séparateur de 
1cm, en fonction de la position axiale des électrodes H1  et de la densité de courant j  
(pH initial = 8,3, conductivité = 2,4mS/cm). 
 
Sur l’ensemble des expériences réalisées pour mesurer la turbidité (Absorbance sans filtration 
des échantillons), des flocs ont étés produits à 20 mA/cm² durant 10 minutes d’EC, ils ont 
ainsi occupé une épaisseur d’environ 1 cm sur la surface libre de désengagement dans le 
séparateur. Le réacteur est ensuite  laissé sans agitation pendant 10 minutes, temps nécessaire 
pour avoir un liquide quasiment clair, sans particules en suspension.  
 La Figure 3-2 montre que, lorsque H1 = 7 cm, et à des densités de courant supérieures à 15 
mA/cm², la turbidité augmente en fonction de la densité de courant, indiquant la destruction 
des amas solides préalablement formés avant mise en tension des électrodes. Les fines 
particules solides sont ensuite transportées par l’écoulement liquide jusque dans le 
downcomer, et s’accumulent dans la jonction horizontale inférieure du réacteur. Une densité 
de 15 mA/cm² correspond à des valeurs de ULd d’environs 9-10 cm/s, pour une position des 
électrodes H1 = 7 cm (Figure 3-1). Contrairement à la position H1=7cm, la stabilité des flocs 
est toujours observée pour une hauteur H1 = 47 cm.  Ce résultat est confirmé par les valeurs de 
A450 qui demeurent inférieures à 0,07 lorsque la densité de courant augmente, ce qui montre 
que la flottation est parfaitement réalisée, sans augmentation des particules colloïdales.  
De ce fait, la position axiale des électrodes devra être choisie de façon à maintenir dans tous 
les cas la vitesse ULd inférieure à 9 cm/s, indépendamment de la densité de courant j dans la 
gamme étudiée (Figure 3-3). Cette condition, permettant une parfaite flottation est vérifiée  
pour une hauteur H1 = 47 cm tel que l’illustre la figure 3-2, cela correspond environ, à la mi-
hauteur du compartiment riser. 
Cependant, H1 = 47cm reste une approximation grossière de la position optimale des 
électrodes.  
Dans la pratique, il est plus facile d’ajuster la hauteur du liquide dans le séparateur, ce qui 
affecterait simultanément hD et hDmax et permettrait ainsi une optimisation précise de la vitesse 
de recirculation du liquide ULd. Néanmoins, la variation de la hauteur du liquide h n’est pas 
assez importante (h compris entre 2 et 14 cm dans notre cas) en comparaison avec la gamme 
de variation de la position axiale des électrodes des H1 (H1 comprise entre 7 et 77 cm). 
L’influence de la hauteur du liquide h sur la vitesse du liquide ULd est donc limitée à plus ou 
moins 7 % de ULd pour H1 = 47 cm (Eq. 3-2). 
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Il apparaît donc qu’une optimisation de la vitesse du liquide ULd par la position des électrodes 
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Figure 3-3 : Evolution de l’absorbance A450 des échantillons non filtrés après 10 minutes 
d’électrocoagulation et une épaisseur initiale  de floc préalablement formé en haut du 
séparateur de 1cm, en fonction de la vitesse du liquide au downcomer ULd.  
(pH initial = 8,3, conductivité = 2,4mS/cm), H1=47 cm, la densité de courant j étant variable. 
 
 
Notons que pour cette figure le temps de floculation étant limité à 10 min, l’épaisseur du floc 
ne varie pas de façon significative pour des densités de courant comprises entre 15 et 20 
mA/cm², il reste voisin de l’épaisseur initiale (1 cm), ce qui facilite la comparaison. De plus, 
la hauteur du liquide dans le séparateur h joue un rôle important, dans le désengagement du 
gaz et dans la flottation du solide. Lorsque h = 2 cm, le floc occupe la majeure partie du 
volume de la zone de désengagement (dans le séparateur). Ce floc est ainsi facilement 
entraîné par le courant du liquide vers le downcomer. Il est partiellement détruit et redispersé 
dans l’appareil. Cet effet diminue progressivement, lorsque la hauteur du liquide h dans le 
séparateur augmente. 
Vu que la vitesse ULd varie peu en fonction de la durée de séjour du liquide τ dans le 
séparateur devrait augmenter quasi proportionnellement avec la hauteur du liquide h. Cela 
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pourrait également réduire l’entraînement des particules solides par le liquide, du riser vers le 
downcomer, et l’érosion et la destruction du floc par la circulation liquide dans le séparateur.  
La figure 3-4 montre la forte influence de la hauteur du liquide dans le séparateur sur 
l’évolution de la turbidité dans le downcomer pour j et H1 constantes. Les résultats 
expérimentaux sont représentés en fonction du temps de séjour qui est proportionnel à h pour 
une valeur initiale de A450 de 0,25 (l’absorbance du colorant dans l’eau à 20mg/l). Sur la 
figure 3-4, après 10 minutes d’électrocoagulation, l’absorbance diminue jusqu’à atteindre 1/3 
de sa valeur initiale, lorsque le temps de séjour τ passe de 20 à 55 s. 
Dans notre cas, il est difficile de quantifier respectivement l’effet de h et de τ, car il faudrait 
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Figure 3-4 : Influence du temps de séjour du liquide τ dans le séparateur sur la turbidité A450 
après 10 minutes de fonctionnement de l’électrocoagulation (pH initial = 8,3 ; densité de 
courant, j = 28,6 mA/cm² ;  conductivité 2,4 mS/cm). 
 
 
Ainsi, la mise au point expérimentale a prouvé qu’une bonne valeur de la vitesse du liquide 
ULd permettant à la fois un mélange suffisant dans le réacteur et une flottation efficace et 
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surtout une bonne stabilité des flocs, peut être obtenue électrochimiquement par le 
dégagement de l’hydrogène au voisinage des électrodes si :  
 
¾ Les électrodes ont été placées à leur position optimale dans le riser, générant ainsi une 
vitesse de circulation du liquide, permettant une bonne électrocoagulation grâce à un 
mélange adéquat sans destruction des flocs formés en haut du séparateur.  
Dans notre cas, la vitesse du liquide au riser ne devrait pas dépasser 2,5 cm/s afin d’éviter 
la désagrégation des flocs par les forces de cisaillement dans le riser.  
¾ La hauteur du liquide h dans le séparateur a été soigneusement choisie, dans le but de 
minimiser l’entrainement du floc formé dans le downcomer, ainsi que son érosion par la 
vitesse liquide tout en parachevant la flottation des particules solides formées dans le riser, 
par les bulles d’hydrogène.  
 
D’autre part, la hauteur du liquide est limitée par la taille du séparateur alors que la hauteur de 
dispersion est limitée par l’augmentation de la vitesse du liquide dans le riser ULr qui ne 
devrait pas dépasser les 2,5 cm/s (ULd=8-9 cm/s). 
Cela justifie le choix d’un réacteur airlift à boucle externe en raison de l’importante distance 
qui sépare le riser du downcomer pour la réalisation d’une flottation adéquate, contrairement 
au réacteur airlift à boucle interne dont la distance entre le riser et le downcomer est quasi 
nulle. 
 
2 Traitement d’une eau polluée par un colorant de textile 
 
2.1 Introduction  
 
L’objectif de cette étude est de mettre au point le traitement par électrocoagulation d’une eau 
polluée par un colorant rouge de textile, Red 14, et plus précisément de diminuer l’absorbance 
A450 à une valeur de 0,07, ce qui correspond à une décoloration de 90%. La mesure de 
l’absorbance renseigne sur l’élimination de la couleur ainsi que sur l’élimination de la 
turbidité.  
Par ailleurs il faut aussi atteindre 80% d’efficacité d’abattement de DCO due à la présence du 
polluant rouge dans ce rejet. La valeur de la DCO finale correspond à la norme marocaine de 
rejet liquide.  
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Les paramètres étudiés précédemment ont été fixés à leurs valeurs optimales (H1 = 47 cm et h 
= 14 cm). L’influence des paramètres opératoires de l’électrocoagulation (densité de courant, 
temps d’électrocoagulation…), ainsi que des propriétés physico-chimiques du rejet liquide 
avant traitement (pH initial, conductivité initiale), a été étudiée, dans le but d’atteindre les 
objectifs annoncés, en réalisant une flottation complète du polluant.  
2.2 Influence du pH initial 
 
Le pH initial est connu comme l’un des principaux facteurs qui contrôlent la performance de 
l’électrocoagulation (Daneshvar et coll., 2006, Bayramoglu et coll., 2007, Kobya et coll., 
2006). 
Dans notre cas, l’influence du pH initial sur l’élimination de la coloration et sur l’abattement 
de DCO est illustrée par la figure 3-5 pour une densité de courant et une conductivité initiale 
fixées. Un optimum de pH initial a été trouvé entre 7 et 8, bien qu’une légère différence soit 
notée entre les maximums d’abattement de DCO et la réduction de l’absorbance. Soulignons 
cependant que le pH change au cours de l’électrocoagulation, comme mentionné dans les 
articles précédents (Daneshvar et coll., 2006, Bayramoglu et coll., 2007, Kobya et coll., 2006). 
Chen et coll, (2004).  Ils précisent que cette évolution dépend du pH initial et des capacités 
tampons de la solution, en raison de la production et la consommation des ions OH- au cours 
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Figure 3-6 : Evolution du pH au cours de l’électrocoagulation, pour différentes valeurs de pH 
initial en fonction du temps (conductivité = 2,4 mS/cm, densité de courant j = 28,6 mA/cm²). 
 
Le pH est progressivement tamponné à une valeur de 7 en fonction du temps. Lorsque la 
valeur du pH initial est au dessus de cette valeur, le pH diminue au cours de 























Figure 3-5 : Influence du pH initial sur l’efficacité d’abattement de DCO et la décoloration 
après 10 min d’électrocoagulation (conductivité = 2,4 mS/cm, densité de courant : j = 28,5 
mA/cm²). 
 
2.3 Discussion sur l’effet  du pH  
 
Les réactions chimiques principales au cours de l’électrocoagulation sont :  
 
     ¾Anode     Al0(s) Æ Al3++3 e-                                                                    (Eq. 3-3) 
 
¾Cathode        2H2O +2 e- Æ H2(g) + 2OH-       (Eq. 3-4) 
 
Pour un pH faible d’environ 2-3, les espèces cationiques monomères Al3+ et Al(OH)2+ sont 
prédominantes (Figure 1-7). Lorsque le pH est compris entre 4 et 9, les Al3+ et les OH- 
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produits par les électrodes réagissent pour former différentes espèces oligomériques telles que 
Al6(OH) 153+ , Al7(OH) 174+ , Al13(OH) 345+ , pour se transformer finalement en un composé 
amorphe insoluble dans l’eau : Al(OH)3(S), via une cinétique de polymérisation / précipitation 
complexe (Bayramoglu et coll., 2004). 
A pH > 10, la concentration de l’espèce anionique monomérique Al(OH)4- augmente au 
détriment de la formation Al(OH)3(S). De plus, la cathode pourrait être chimiquement attaquée 
par les ions OH- générés en même temps que le gaz hydrogène H2 à des valeurs de pH élevées 
(Mameri et  coll., 1998). 
 
2Al + 6 H2O + 2OH-  <―> 2Al(OH)4- + 3H2                                                                  (Eq. 3-5) 
Il a été mentionné précédemment qu’au cours de l’EC deux mécanismes principaux sont 
généralement considérés:  
¾ A pH < 4, les Al3+ produits en solution, forment des complexes solubles avec les ions 
en solution tel que les fluorures, ou des composés issus de la dissolution du colorant.   
¾ L’adsorption des Al3+ en solution à des pH élevés, produisant soit le solide Al(OH)3 soit 
l’espèce anionique monomérique Al(OH)4-, selon le pH de la solution (Figure 1-7) qui 
dépend fortement de la structure chimique du colorant. 
 
Le processus de formation de Al(OH)3 est donc actif pour une gamme de pH allant de 4 à 9. 
Cet intervalle de pH englobe l’optimum de pH initial trouvé dans notre cas. Cependant, le pH 
affecte fortement la taille des bulles d’hydrogène (Glembotskii et coll,. 1975). La taille 
typique des bulles produites au cours de l’électrocoagulation par des électrodes d’aluminium 
varie entre 20 et 70 µm (Adhoum et coll., 2004). 
Cette taille de bulles reste dans tous les cas largement inférieure à la gamme de taille des 
bulles dans le cas de l’électrocoagulation assistée par injection de l’air comprimé. Cela permet 
aux bulles de gaz d’avoir une surface spécifique importante à offrir aux particules pour la 
flottation,  augmentant ainsi l’efficacité du d’agrégation dans la zone supérieure de l’appareil.  
Nous pensons en effet que les bulles d’hydrogène produites au voisinage de l’anode adhèrent 
au solide formé (composé de Al(OH)3 et du polluant). Ces bulles (entre 20 et 70 µm) font 
augmenter ainsi la rétention du solide entraîné dans la zone de désengagement (séparateur), 
où les bulles  se regroupent sous forme d’une couche juste en dessous de celle du solide en 
flocs  puis quittent le réacteur. L’érosion ou la destruction d’un floc préalablement stable 
conduit à l’échappement de la majeure partie des bulles de la couche d’hydrogène, le solide se 
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disperse alors sous forme de particules dans le réacteur et descend par le downcomer pour 
s’accumuler dans la jonction basse du réacteur. 
 
Remarque : la production électrochimique de petites bulles (d’hydrogène) plutôt que des 
grosses bulles par injection d’air est doublement favorable au procédé car comme nous 
venons de la dire la flottation est plus efficace avec une meilleure aire interfaciale liquide –
gaz mais aussi ces bulles beaucoup moins énergétiques s’accumulent dans des conditions 
douces sous le floc alors que des grosses bulles pourraient le pénétrer et contribuer à l’éroder. 
    
Habituellement, lors du dégagement des bulles dans les procédés semblables, la taille des 
bulles d’hydrogène obéit à une distribution log-normale. Le minimum du diamètre moyen des 
bulles est constaté à pH neutre (Murphy et coll., 1985). Il est donc primordial d’optimiser la 
valeur du pH à adopter avant le démarrage du procédé d’EC pour réaliser un contrôle global 
et avoir des bulles de petite taille permettant une flottation efficace. Cela concerne autant le 
réacteur airlift à boucle externe, que les cellules conventionnelles d’électrocoagulation. Cet 
ajustement de pH permet donc de réaliser un compromis entre une meilleure coagulation et 
une meilleure flottation. La valeur du pH optimal peut varier en fonction du matériel des 
électrodes, et de la structure du polluant. 
Dans les sections suivantes, le pH initial sera fixé à 8 afin d’avoir une efficacité d’abattement 
maximale de DCO. 
2.4 Influence de la densité de courant et du temps d’électrolyse 
 
La densité de courant est jugée comme un paramètre essentiel en électrocoagulation (Mollah 
et coll., 2001 ; Bayramoglu et coll., 2007), spécifiquement pour la cinétique d’abattement de 
DCO et celle de décoloration. Lorsque la densité de courant augmente, le temps de traitement 
diminue en raison de la forte dissolution des électrodes. Il en résulte donc davantage de 
déstabilisation des particules du polluant ; par ailleurs le taux de production des bulles 
d’hydrogène augmente et leur taille diminue lorsque la densité de courant augmente. Tous ces 
effets sont bénéfiques pour une élimination efficace du polluant par flottation (Mollah et coll., 
2004).  
La figure 3-7 (a,b) représente les résultats expérimentaux de variation des efficacités de 





















   


































Figure 3-7 : Evolution des efficacités d’abattement de DCO (a) et de décoloration (b) 
pendant l’électrocoagulation en fonction de la densité de courant (pH initial = 8,3 et 
conductivité = 2,4mS/cm). 
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Dans cette expérience les échantillons prélevés on fait l’objet d’une mesure de l’absorbance 
A450 (turbidité) juste après leur prélèvement dans le but d’étudier qualitativement la variation 
de la turbidité. Ensuite les mêmes échantillons on fait l’objet de mesures de DCO et 
d’absorbance (coloration) après 3 min de décantation. Les efficacités de décoloration et 
d’abattement de DCO (Figure 3-7 (a-b)) augmentent très rapidement en fonction de la densité 
de courant. Les deux efficacités se stabilisent en fonction du temps à une valeur d’environ 
83% indépendamment de la densité de courant. En conséquence, les objectifs d’élimination 
fixés précédemment peuvent être atteints par les différentes valeurs de densité de courant. 
Néanmoins, le temps nécessaire d’électrocoagulation tN, pour atteindre une efficacité 
d’abattement de DCO YDCO > 80%, passe de 36 minutes à 9 minutes lorsque la densité de 
courant augmente de 5,5mA/cm² à 34,3mA/cm². L’efficacité d’élimination retrouve 
exactement les mêmes tendances que celles observées pour la DCO ce qui prouve que la seule 
source de DCO, contenue en solution est le colorant lui-même, responsable de la pollution en 
turbidité et en couleur. La décoloration au cours de l’électrocoagulation est donc le résultat de 
l’adsorption des espèces colorantes (2-acide naphtoïque et 2 naphtol), sans formation de sous 
produits organiques colorés. 
En ce qui concerne la turbidité (A450), son évolution est identique à celles de la coloration 
YCOL montrée dans la Figure 3-7(b), excepté dans le cas de forte densité de courant (34,3 
mA/cm²) et pour un temps d’électrocoagulation supérieur à 50 minutes, où nous avons 
remarqué que A450 augmente significativement comparé à YCOL, signifiant ainsi que la 
solution devient de plus en plus turbide en fonction du temps. Ceci est probablement du à 
l’épaisseur du floc qui devient importante et favorise son entraînement par le courant du 
liquide. En conséquence, il existe une durée d’électrolyse optimale pour la décoloration par 
électrocoagulation la plus efficace tout en atteignant aussi les objectifs fixés pour l’abattement 




2.5 Evaluation économique  
 
La quantité d’aluminium libérée des électrodes est proportionnelle au produit ØAl .I.t. Les  
mesures de la masse de l’anode et les données de la littérature (diagramme de solubilité 
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d’aluminium), permettent de retrouver approximativement le rendement faradique par rapport  
à la production de l’aluminium Øc., en se basant sur la variation du pH au voisinage des 
électrodes au cours du temps. Dans la figure 1-7, chaque pH correspond à un rapport de 
pourcentage de Al3+ sur Al(OH)3. Les données de la mesure de la masse de l’anode en 
fonction du temps, et celles de la figure 1-7 (pourcentage de Al3+ sur Al(OH)3), permettent 
d’évaluer Øc. 
La figure 3-8 représente la variation du rendement faradique en fonction du temps pour 




















Figure 3-8 : Evolution du rendement faradique par rapport à l’aluminium Øc en fonction du 
temps pour différentes densités de courant j (pH initial = 8,3 ; conductivité = 2,4mS/cm). 
 
Les valeurs du rendement faradique sont comprises entre 100% et 160%, et diminuent 
significativement en fonction du temps pendant les 40 premières minutes d’électrocoagulation, 
elles diminuent aussi lorsque la densité du courant augmente. 
Les mêmes tendances sont retrouvées dans la littérature (Khemis et coll., 2006). Cette 
surconsommation des électrodes d’aluminium peut être due à l’hydrolyse chimique de la 
cathode (Eq. 3-5). De plus, elle peut être expliquée par le phénomène de corrosion et 
d’oxydation de la surface des électrodes. 
Le mécanisme de corrosion des électrodes suggéré fait intervenir des ions chlorures, et est 
résumé dans les équations suivantes : (Mameri et coll., 1998).  
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2Al + 6 HCI Æ 2 AlCl3 + 3 H2                                                                                                               (Eq. 3-6(a)) 
AlCl3 + 3 H2O Æ Al (OH)3 + 3 HCI                                                                (Eq. 3-6(b))     
 
Ce mécanisme peut donc conduire à une production plus importante d’aluminium hydroxyde 
et de bulles d’hydrogène comparé à la quantité que devrait produire la réaction principale (Eq. 
3-3) à l’anode. D’après Khemis coll. (2006) la masse d’aluminium (anode) dissoute 
chimiquement n’affecte pas fortement les données expérimentales de décoloration et 
d’abattement de DCO, pour une gamme de densité comparable à la notre (comprise entre 5,5 
et 34,3 mA/cm²). Le fait de travailler à des densités de courant élevées, peut engendrer 
d’autres réactions secondaires au voisinage de l’anode telles que l’oxydation directe de l’un 
des deux constituants du polluant, ou la formation d’oxygène au voisinage de l’anode, cette 
dernière joue un rôle négatif dans l’efficacité de l’électrocoagulation. 
 
4 OH- Æ O2 + 2H2O + 2e-                                                                                                                                    (Eq. 3-7)     
 
Réciproquement, une densité de courant élevée provoque une passivation de la cathode par 
réduction d’après Mollah et coll. (2001) ; elle conduit à une consommation élevée de l’énergie 
par l’effet de joule. Il serait donc intéressant de travailler à des densités de courant peu élevées. 
D’un point de vue énergétique, la consommation d’énergie au cours de l’électrocoagulation 
varie en fonction du produit U I t. La figure 3-9 illustre les besoins en énergie par kg de 
colorant éliminé (Edye) nécessaire pour atteindre 80% d’efficacité d’abattement de DCO et de 
décoloration en fonction de la densité de courant.  
Le besoin en énergie par kg de DCO abattue peut être estimé approximativement en divisant  
Les valeurs de Edye présentées sur la figure 3-9 sont comparables et parfois inférieures à celles 
reportées par les différents auteurs (Can et coll., 2006, Kobya et coll., 2006). Edye augmente 
d’une façon continue en fonction de j. Cela est observé pour les rejets de textiles, pollués par 
des colorants, étudiés par différents auteurs (Daneshvar et coll., 2006,2007, Bayramoglu et 
coll., 2007, Kobya et coll., 2006), ce qui signifie que la diminution de la durée de traitement tN 
ne compense pas l’augmentation de la densité de courant sur la consommation énergétique 
(Edye ~U.I~ I²). Cependant, Edye ne représente qu’une fraction des coûts de l’opération 
d’électrocoagulation, entre 20 et 50 % d’après Bayramoglu et coll.(2004). D’après cet auteur, 
le coût principal est dû à la consommation du matériau des électrodes.  
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La consommation des électrodes µAl (kg d’aluminium consommé par kg de colorant éliminé) 
est reportée dans la figure 3-9. Ce paramètre est fortement dépendant du produit I.t, et 
présente un maximum à 28,6 mA/cm². La diminution de µAl pour des valeurs de densités de 
courant supérieures à 28,6 mA/cm2 est due à une forte diminution de la durée tN nécessaire 
pour atteindre un objectif de 80% d’efficacité de décoloration, comparé à une augmentation 
relativement faible du courant I correspondant. Il faut ajouter à cela, les valeurs importantes 
de la dissolution chimique de l’Aluminium des électrodes (Øc, figure 3-8) aux faibles densités 
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Figure 3-9 : Influence de la densité de courant j sur les consommations d’énergie spécifique 
et des électrodes (µAl et Edye) pendant une durée d’électrolyse minimale tN pour atteindre YCOL 
et YDCO ≥ à 80% (pH initial = 8,3, conductivité, 2,4). 
 
Dans le cas où l’on s’intéresse à la consommation d’électrodes µAl à 10 minutes de 
fonctionnement d’électrocoagulation, indépendamment de YCOL et de YDCO, on remarque un 
une augmentation de la consommation entre une densité de courant de 5,7 mA/cm² et 20 
mA/cm² (Figure 3-10)-  rappelons que µAl  ~ j /YCOL (Eq. 2-7)- alors que pour des densités de 
courant faibles l’efficacité de décoloration varie peu avec j, ce qui permet une augmentation 
rapide de µAl. Cependant il existe un seuil de densité de courant (20 mA/cm²), à partir duquel 
l’efficacité de décoloration devient plus importante et sensible même aux faibles variations de 
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Figure 3-10 : Influence de la densité de courant j sur les consommations d’énergie spécifique 
et des électrodes (µAl et Edye) pendant une durée d’électrolyse constante de 10 minutes (pH 
initial = 8,3 ; conductivité = 2,4). 
 
A des faibles densités de courant et à des temps d’EC inférieurs à 10 min, l’EC peut présenter 
un changement de mécanisme (décrit précédemment) en raison du temps requis pour 
l’apparition des premières particule du solide Al(OH)3. Le fait que µAl à 10 minutes reste 
indépendante de j lorsque j est supérieure à 20 mA/cm², veut dire que dans ces conditions, 
l’élimination du colorant est proportionnelle à la densité de courant et à la quantité 
d’aluminium libérée, le rapport I /YCOL devient ainsi constant. La quantité d’aluminium 











                                                                                   (Eq. 3-8) 
 
Pour le colorant rouge utilisé dans notre étude, et pour une densité de courant supérieurs à 5 
mA/cm² la relation suivante a été établie : 
 
)995,0²(80,0 == ° R
I
VCktN                                                                          (Eq. 3-9) 
 
Avec k = 17,2 * 104 (A min) / (kg colorant éliminé) 
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Pour conclure, l’influence de la densité de courant sur l’électrocoagulation dans le réacteur à 
boucle externe est similaire à celle observée dans les cellules d’électrocoagulation 
conventionnelles. Pour l’application étudiée dans ce travail de recherche, on peut distinguer 
les quatre points suivants :  
¾ D’un point de vue consommation : concernant surtout la consommation d’énergie mais 
aussi la consommation des électrodes, les meilleures conditions correspondent à une faible 
densité de courant et un temps d’électrolyse important.  
      Par exemple, j = 5,5 mA/cm² et t N = 36 min. 
 
¾ Pour passer facilement à l’échelle industrielle (procédure de scale-up), il serait préférable 
de travailler à des densités de j >15mA/cm² (environ 2A). Le modèle tN ~ 1/I pourrait donc 
être appliqué.  
 
¾ Afin de pallier la production inutile de Al(OH)3 dans l’eau usée, il est finalement important 
d’éviter de travailler à des densités de courant trop élevées et de se fixer à des valeurs de j 
inférieures à 30mA/cm², puisque la variation du rendement faradique (Øc ) ne varie pas trop 
en fonction de la densité dans une gamme de densité allant de 5,5 à 30 mA/cm². 
2.6 Influence de la conductivité de l’eau polluée 
 
L’augmentation de la conductivité par l’ajout de chlorure de sodium est connue pour réduire 
la tension U entre les électrodes à une densité de courant constante, en raison de la diminution 
de la résistance de l’eau polluée (Daneshvar et coll., 2006, Bayramoglu et coll., 2004, Kobya 
et coll., 2006). La consommation énergétique, qui est proportionnelle à la tension appliquée 
entre électrodes, devrait donc diminuer. Le choix du chlorure de sodium découle du fait que 
les ions chlorures réduisent de manière significative les effets indésirables d’autres anions tels 
que HCO3- et SO2-4, par exemple, en évitant la précipitation du carbonate de calcium contenu 
dans une eau calcaire, qui pourrait former une couche d’isolant sur la surface des électrodes et 
augmenter ainsi la résistance de la cellule électrochimique (Daneshvar et coll., 2006, Chen et 
coll., 2002). 
Les ions chlorures peuvent également être oxydés pour donner des formes activées de chlore, 
tels que les anions hypochlorites qui ont un pouvoir oxydant élevé sur les colorants. Le 
mécanisme de formation de ces derniers est le suivant : 
  
 85
Cl2 + 2e- Æ 2Cl-                                                                                                                                    (Eq. 3-10(a)) 
Cl2 + H2O Æ Cl- + ClO- + 2H+                                                                                                    (Eq. 3-10(b)) 
Cependant, une concentration excessive de NaCl dans l’eau polluée à traiter (plus de 3g/L), 
induit une consommation importante des électrodes d’aluminium par corrosion (Eq. 3-6). 
Il en résulte donc une attaque sur la plaque d’aluminium de l’anode (Calvo et coll., 2003). 
De plus, il est important de connaître l’effet de la présence de NaCl sur les efficacités 
d’abattement de DCO et de décoloration. D’après Daneshvar et coll. (2006), YDCO et YCOL 
devraient s’accroître lorsque la concentration de NaCl dans l’eau polluée augmente. En fait ce 
résultat n’est pas général. Il existe en effet des exceptions (Bayramoglu et coll., 2004, Kobya 
et coll., 2006). 
Dans notre cas, (figure 3-11), on remarque une augmentation des rendements YDCO et YCOL en 
augmentant la conductivité. Cela est spécifique au colorant rouge étudié pour une conductivité 
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Figure 3-11 : Influence de la conductivité sur les efficacités d’abattement de DCO et de 
décoloration après 10  minutes d’EC (pH initial = 8,3, densité de courant j = 28,6 mA/cm) 
 
Des tests préliminaires ont montré que l’utilisation de NaCl ou de KCl pour la variation de la 
conductivité à le même effet sur la variation des efficacités Ycol et YDCO. Aux conditions 
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étudiées la variation de YDCO  et de YCOL devient très faible lorsque la conductivité dépasse les 
15 mS/cm en raison du rendement faradique qui tend vers 100%. La figure 3-12 illustre la 
diminution de la consommation de l’énergie spécifique Edye provoquée par l’augmentation de 



















   
   
   
   
   




Figure 3-12 : Influence de la conductivité sur la consommation d’énergie spécifique à une 
densité de courant constante j (pH initial = 8,3). 
 
On voit que Edye peut être divisée par un facteur 13 lorsque la conductivité est multipliée par 
un facteur 12. Cependant, à de telles conductivités, la concentration en ions chlorures dépasse 
généralement la norme de rejet des eaux polluées contenant cet élément (1500 mg/L).  
Pour conclure, une valeur de conductivité de 5 mS/cm correspondant à une concentration en 
NaCl de 1g/L semble être assez raisonnable parce qu’elle offre une consommation électrique 
par effet joule modérée, prévenant aussi une dégradation rapide de la surface des électrodes 
(Alinsafi et coll., 2005, Calvo et coll., 2003). Cette dégradation constitue, pour plusieurs 
auteurs, la principale source de dépense en termes de coût. 
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3 Lois complémentaires concernant l’extrapolation du 
procédé à grande échelle.  
 
La position des électrodes dans le réacteur airlift peut être optimisée en utilisant l’équation 3-
2, qui décrit cette variable en fonction des paramètres hydrodynamiques et la densité de 
courant. Le temps demandé pour obtenir 80% d’efficacité d’élimination peut être estimé en 
utilisant l’équation 3-9, sachant que la valeur trouvée pour le temps nécessaire ne serait 
valable que pour le même polluant et la même gamme de densités de courant que ceux utilisés 
dans cette étude. 
Afin de réaliser une extrapolation d’échelle du procédé, il est important de tenir compte de 
l’influence de la dimension des électrodes et des conditions opératoires sur le voltage entre les 
électrodes, par conséquent sur la consommation énergétique. 
Le potentiel mesuré entre les électrodes est une somme de la contribution de trois potentiels, à 
savoir le potentiel cinétique, le potentiel de transfert de masse et celui provoqué par la 
résistance de la solution (équation 1-10). Les potentiels, cinétique et de transfert de masse, 
augmentent avec la densité de courant. Cependant, le transfert de masse est principalement lié 
aux caractéristiques du mélange, il est généralement négligeable devant le potentiel cinétique 
(Mollah et coll., 2004). Dans ce cas, le modèle décrit par Chen et coll., 2002 est souvent 
recommandé pour les électrodes non passivées (Mollah et coll., 2004). 
)ln(20,076 jj
k
eU ++−=                                                                                   (Eq. 3-11) 
κ étant la conductivité de la solution en mS/cm. 
 
La figure 3-13 présente une comparaison de cette équation avec les valeurs expérimentales de 
U (dans notre cas, e = 0,02mètres). 
Les résultats ont montré une corrélation adéquate entre les données expérimentales et celles 
du modèle, et ce pour U en fonction de la conductivité ainsi que pour U en fonction de la 
densité de courant. Ce résultat prouve que la circulation du liquide induite par le dégagement 
des bulles d’hydrogène dans le réacteur airlift à boucle externe permet de bonnes conditions 
de mélange et un potentiel de transfert de masse négligeable. Et cela, sans avoir recours à une 



















Modèle (X. Chen et coll. 2002)
Données expérimentales





















U = 4,871 (X. Chen 2002)
Données expérimentales
 Figure 3-13 (b). 
Figure 3-13 : Validation du modèle théorique reliant le potentiel au courant appliqué(a) et à 




L’équation 3-11 permet une estimation quantitative de l’effet de la distance entre les 
électrodes sur la consommation énergétique du système. Elle permet ainsi une optimisation de 
la dissipation d’énergie par effet joule en diminuant cette distance. Néanmoins, une faible 
distance peut gêner le transport et la suspension des particules solides fréquemment 
rencontrées dans les rejets liquide de textile contenant des colorants (Calvo et coll., 2003). 
Lorsque cette distance diminue significativement, le risque d’avoir des écoulements radiaux 
augmente (Mameri et coll., 1998). 
Rappelons que, d’après l’analyse bibliographique, la dimension des électrodes devrait obéir à 
un compromis entre consommation électrique réduite et bonne circulation du liquide, qui ne 
doit pas devenir être trop perturbée  ou trop fréinée par dissipation d’énergie excessive due 
aux électrodes dans le cas triphasique. La valeur choisie de e (e = 0,02 mètres) correspond à 
ce compromis et peut être maintenue même à grande échelle (échelle industrielle). Le choix 
de cette valeur est confirmé par plusieurs travaux de recherche abordant l’aspect économique 
du traitement des rejets de textiles, tels que les travaux de Bayramoglu et coll. (2007), 
traitement des émulsions contenant des rejets de raffinage, de Khemis et coll. (2006) et plus 
généralement dans les industries électrochimiques, de Mameri et coll. (1998), où les procédés 







L’électrocoagulation est déjà connue comme un procédé efficace d’élimination de la 
coloration et des polluants contenus dans les rejets de l’industrie textile et aussi pour 
l’élimination des polluants solubles et des colloïdes contenus dans l’eau potable. 
Dans cette étude préliminaire, le réacteur airlift à boucle externe, s’est montré efficace pour 
réaliser l’électrocoagulation, avec une flottation quasi complète du polluant, en utilisant 
seulement les bulles d’hydrogène produites par voie électrochimique, pour réaliser la 
circulation du liquide et permettre des conditions de mélange adéquates. 
Par conséquent, l’utilisation d’une agitation mécanique ou de l’air comprimé (pneumatique) 
pour réaliser la recirculation du liquide et le mélange des phases, ne sont pas nécessaires et 
seraient même néfastes à la stabilité des flocs. 
Cette possibilité de fonctionnement sans autre moyen de déplacement du liquide n’est pas 
envisageable dans des contacteurs gaz liquide conventionnels autres que le réacteur airlift. Le 
module de boucle externe est particulièrement adapté parce qu’il offre une géométrie 
spécifique à la section de désengagement générant ainsi une bonne distance entre le riser et le 
downcomer. Cette géométrie facilite fortement la flottation en minimisant la recirculation des 
particules floculées dans le downcomer et donc l’érosion-dispersion du floc en haut du 
séparateur. 
 Ce résultat est obtenu en adoptant les valeurs adéquates des deux paramètres :  
¾ La position axiale des électrodes (H1). 
¾ La hauteur du liquide (h) dans le séparateur. 
 
Une valeur limite de la vitesse du liquide au downcomer a été définie, alors que la vitesse ULd 
a été corrélée avec la position des électrodes et la densité de courant j (Eq. 3-2). 
Cette équation peut être utilisée à densité de courant et rapport des sections (Ar/Ad) constants, 
afin d’élaborer le procédé à grande échelle (échelle industrielle). 
La réalisation du procédé de l’électrocoagulation en batch (discontinu) dans un réacteur airlift 
à boucle externe, avec 80 % d’efficacité d’abattement de DCO et de décoloration, confirme 
que le réacteur airlift à boucle externe peut remplacer les cellules conventionnelles 
d’électrocoagulation. 
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La dépense en énergie spécifique et la consommation des électrodes, sont inférieures aux 
valeurs rencontrées dans la littérature concernant les rejets liquides de textile contenant des 
colorants. 
Comme prévu, l’ajustement du pH a été effectué dans toutes les expériences avant le 
démarrage de l’électrocoagulation. Les influences respectives de la densité de courant et de la 
conductivité ont montré des tendances semblables à celles rapportées dans la littérature pour 
le cas des cellules conventionnelles d’électrocoagulation. 
Un modèle simplifié utilisant le temps d’électrolyse (Eq. 3-9),  la densité de courant et la 
conductivité (Eq. 3-11), a été élaboré dans le but d’estimer la tension électrique entre 
électrodes (voltage), le coût de fonctionnement et l’optimisation des paramètres du procédé. 
Dans cette étude, un réacteur pilote à airlift à boucle externe de 20L a été mis au point pour 
réaliser correctement un procédé d’électrocoagulation pour le traitement d’un effluent coloré 
de l’industrie textile. L’extrapolation semble facilement réalisable, en couplant l’utilisation 
des équations développées dans ce travail, avec les informations disponibles dans la littérature, 
concernant le design du réacteur et l’électrocoagulation.  
Même si cette mise au point n’est pas une véritable optimisation, puisqu’il faudrait 
simultanément envisager des variations de la taille et de la position des électrodes, de la 
hauteur de la zone supérieure de désengagement (séparateur) et de la densité de courant, 
l’avenir des réacteurs airlift à boucle externe en électrocoagulation à l’échelle pilote s’avère 
prometteur.  
Nous allons décrire une autre application et procéder à une modélisation plus complète de 












Chapitre IV : 
Traitement des rejets 













Les rejets industriels des sociétés de production des semi-conducteurs, fertilisants, verrerie, 
contiennent des concentrations importantes en fluorures. 
Ces concentrations dépassent généralement les normes de rejets internationales. (Liu et coll. 
1983, Toyoda et Toira, 2000, Emamjomeh  et coll., 2005, Ho et coll., 2004 Hu et coll., 2005). 
En effet la concentration en fluorures de l’eau potable ne doit pas dépasser 1,5 mg/L 
conformément aux normes internationales (WFO, 2004), car une valeur élevée de cette 
concentration peut causer des maladies dentaires et buccales ainsi que des maladies osseuses. 
Plusieurs populations, à travers le monde, sont affectées par des maladies liées à une présence 
importante des fluorures dans l’eau potable Le secteur industriel au Maroc subit, ces derniers 
temps une forte évolution, notamment dans les industries minières et métallurgiques. Dans 
certaines zones du Maroc, la concentration en fluorures des eaux souterraines dépasse 30 
mg/L. Les rejets industriels liquides contaminés par les fluorures sont les responsables 
majeurs, dans la plupart des cas, de ces fortes concentrations dans les eaux souterraines. 
 
Une étude de l’UNICEF a classé le Maroc parmi les 27 pays touchés par les maladies dues à 
la présence excessive des ions fluorures dans les eaux destinées à la consommation humaine.  
(Mudgal et Keast, 1999). 
 
Le tableau suivant résume l’impact, à long terme, des fluorures selon le niveau de 
concentration dans l’eau potable.               
Concentration en Fluorures en mg/ L Effet sur la santé 




Carries dentaires  
Dégradation dentaire (couleur) 
Problèmes de l’ossature dentaire 
Maladies osseuses 
 
Tableau  4-1 :Effet de la concentration en fluorures sur la santé humaine 
(NHMRC et ARMCANZ, 2004 et WHO, 2004) 
 
Plusieurs procédés de défluoration ont prouvé leur efficacité. Nous pouvons donner l’exemple 
de la précipitation chimique qui est apparue depuis 1985, l’adsorption, l’électrolyse, et les 
procédés électrochimiques. 
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La concentration des ions fluorures peut être très élevée comme par exemple dans les 
industries de semi- conducteurs où elle dépasse généralement 2000 mg/L dans les rejets 
liquide (Hu et coll., 2005).  
En principe la méthode de traitement la plus économique consiste à éliminer les fluorures par 
l’addition de calcium, sous forme de  chaux ou de chlorure de calcium. Ces sels permettent la 
précipitation du fluorure par la formation de fluorine. Cependant, la défluoration par cette 
technique (rajout des sels) est limitée à des concentrations résiduelles de 10 à 20 mg/L. 
D’autre part, le rajout des sels, augmente la dureté de l’eau en raison de l’augmentation de la 
concentration en calcium, déplaçant ainsi l’équilibre calco-carbonique dans le sens de la 
formation de tartre. D’autres techniques doivent donc être envisagées, en particulier 
l’électrocoagulation.  
 





Comme pour la décoloration, les expériences réalisées sur l’élimination des ions fluorures par 
EC, dans le réacteur airlift à boucle externe, ont montré une grande influence de deux 
paramètres sur l’hydrodynamique du réacteur au cours du procédé. Ces deux paramètres sont, 
la densité de courant j et la hauteur de dispersion hD, qui correspond à la hauteur du liquide 
aéré par les bulles d’H2 formées à la cathode.  
Les autres paramètres tels que la conductivité et le pH, ne présentent pas une influence 
significative sur la vitesse globale du liquide. La recirculation des bulles dans le compartiment 
downcomer n’a jamais été observée, en raison de la faible vitesse du liquide, même à de 
faibles hauteurs de liquide dans le séparateur (h = 2 cm). Cette bonne élimination des bulles à 
l’interface  s’explique par un débit de gaz produit par réaction électrochimique très inférieur à 
celui utilisé dans les applications conventionnelles des réacteurs airlift à boucle externe. 
Rappelons également que le diamètre des bulles, est estimé, dans notre cas, à une gamme 
d’environs 50 à 100 µm (Chen et coll., 2004).  
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1.2 Position des électrodes  
 
Quelques mesures de la vitesse du liquide dans le downcomer pour une hauteur de liquide 
dans le séparateur de h = 14 cm, sont parfaitement identiques à celles réalisées avec le 
colorant, et reportées dans la Figure 2-1 du chapitre 3, pour les deux positions axiales des 
électrodes dans le compartiment riser ; une position basse H1= 7cm, et une position 
intermédiaire H1= 47 cm, en fonction de la densité de courant j. Il a aussi été montré dans le 
chapitre 3, qu’à une hauteur des électrodes H1 > 60 cm, quand la position des électrodes 
s’approche de la hauteur maximale du riser, il n’y a pas de circulation liquide dans le 
downcomer même à forte densité de courant.  
Si l’hydrodynamique est parfaitement identique quel que soit le polluant, s’il n’altère pas les 
propriétés du liquide (tension superficielle en particulier), il n’en va pas de même pour la 
flottation et la stabilité des flocs. Les mesures de l’absorbance dans le downcomer ont prouvé, 
d’une part une parfaite flottation au cours de l’EC, et d’autre part que la densité de courant j 
(dans la gamme étudiée), n’influe quasiment pas sur le phénomène, lorsque la hauteur de 
liquide dans le séparateur est de 14 cm. Ainsi à cette condition pour le cas présent (h=14cm), 
l’érosion des flocs formés en haut du séparateur n’a pas lieu, lorsque la vitesse du liquide au 
downcomer ULd est inférieure à 4,1cm/s, alors que cette valeur étais de 8 cm/s pour le colorant 
(chapitre 3). La position des électrodes est donc fixée plus haut pour les fluorures, à 56 cm. 
La comparaison de ce résultat avec le troisième chapitre traitant de la décoloration d’un rejet 
de textile (Essadki et coll., 2007) relève des points intéressants :  
 
1- La vitesse étant proportionnelle à j0,20, le rapport entre la vitesse de liquide au 
downcomer ULd et la densité de courant j est identique pour les deux rejets liquides 
(34,6 pour le colorant et 17,1 pour fluorure). Ceci était fortement prévisible puisque la 
hauteur du liquide dans le séparateur n’est pas modifiée et donc les propriétés de 
bullage sont identiques, ce qui facilitera, la comparaison de l’hydrodynamique.   
2- Au contraire du rapport ULd/j, l’érosion du floc formé diffère entre les deux systèmes : 
elle se produit au dessus de 8 cm/s pour le colorant et 4,1 cm/s pour les fluorures. 
Dans le cas des fluorures la position des électrodes ne peut subir une importante 
variation tout en gardant des flocs stables, alors que la marge de manœuvre est 
beaucoup plus importante pour le colorant (47cm). On doit en conclure que 
l’hydrodynamique étant conservée dans les deux cas, les flocs avec colorant sont plus 
résistants à l’érosion que les flocs avec fluorure.  
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Ainsi la stabilité des flocs varie fortement en fonction des polluants et de leur co-présence 
dans l’eau avec d’autres composés tels que les sels ou les colloïdes dissous.  
Une vitesse élevée de recirculation du liquide réduit le temps de circulation mais aussi le 
temps de mélange dans le réacteur airlift. 
Rappelons qu’un modèle basé sur l’équation de Chisti (Chisti et coll. 1987, Chisti 1989) a été 
développé dans le but de corréler les paramètres ULd, hD et j. Lorsque la rétention gazeuse 
dans le downcomer est négligeable, le modèle du bilan d’énergie se réduit à l’équation 
suivante :  
 
( ) ( ) ( ) 0.50.5 2 2Lr D r T r B r dU 2gh K 1 K A A −− = ε ⋅ − ε +                                    (Eq. 4-1) 
 
Comme nous l’avons vu au chapitre 3, ce modèle peut être modifié, pour tenir compte du fait 
que la phase gazeuse est générée électrochimiquement, et donc que la rétention gazeuse est 
liée à la densité de courant. En utilisant l’approximation εr << 1, on retrouve l’équation  








 = ⋅ ⋅  
                                                                          (Eq. 4-2) 
 
Enfin, dans le cas de la défluoration, une hauteur supérieure à 6 cm du niveau du liquide dans 
le séparateur, et une vitesse de recirculation du liquide inférieure à 4,1 cm/s permettent 
d’éviter l’érosion du floc formé. 
Ainsi à partir de ces résultats préliminaires, nous pouvons conclure que la défluoration par EC 
peut être réalisée dans le réacteur airlift à boucle externe, à condition de placer  les électrodes 
d’aluminium à une position adéquate dans le compartiment riser et de prévoir une hauteur de 
liquide adaptée dans le séparateur.  
Dans ce travail, une position des électrodes H1= 56 cm, une densité de 17,1 mA/cm² et une 
hauteur de liquide dans le séparateur h = 14 cm ont été retenues, générant ainsi, une vitesse du 





2 Analyse de  la défluoration. 
 
2.1 Introduction 
L’objectif consiste à diminuer la concentration en fluorure [F-] de l’eau chargée à traiter 
jusqu’à une valeur inférieure à 1,5mg/L. En utilisant les paramètres de procédé optimaux 
(H1= 47cm et h = 14 cm), les influences respectives des conditions opératoires, contrôlant 
l’EC, (densité de courant j, temps d’électrolyse, concentration initiale en fluorure [F-]0) ainsi 
que les effets des propriétés physicochimiques de l’eau avant traitement (tel que le pH initial 
et la conductivité), ont été étudiés dans le but de réaliser une parfaite flottation-floculation des 
fluorures. La compréhension des phénomènes ayant lieu au cours du procédé de défluoration 
par EC est très partielle. Certains auteurs la décrivent comme étant une adsorption basée sur 
une réaction chimique ; chimisorption (Emamjomeh et coll., 2006, Mameri et coll., 1998), 
faisant intervenir un ordre de réaction dans la cinétique de disparition des ions fluorures, alors 
que d’autres théories (Hu et coll., 2007) présentent la défluoration par EC comme étant un 
processus purement physique basé sur une d’adsorption sans réactions chimiques. 
Néanmoins, les deux conceptions adhèrent au mécanisme comportant une compétition des 
trois processus suivants :  
 
¾ Fixation des ions fluorures sur les particules de Al(OH)3 pour former le 
solide )(3)( smm FOHAl − : 
−
−
− +→+ )()(3)()(3 )()( aqsmmaqs mOHFOHAlmFOHAl                                             (Eq. 4-3) 
¾ Complexation des ions fluorures directement avec les Al3+ en solution pour former des 
complexes solubles tels que AlF3(aq) : 
−− +→+ meAlFmFAl aqmaqaq )()()(                                      (Eq. 4-4) 
¾ Les ions fluorures peuvent se fixer sur la surface de la cathode, à forte densité de courant 
(surtout lorsque des électrodes de petite surface sont utilisées, comme dans notre cas), et 
lorsqu’il n’y a pas d’agitation du liquide dans le réacteur : les fluorures présents en solution se 
transforment en Fluorine, et se déposent sous forme solide (points blancs) sur la surface de la 
cathode. 
−− +→ eFF s)(  
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2.2 Effet de la densité de courant  
 
Dans les cellules conventionnelles d’EC, le ratio S/V (Surface des électrodes sur le volume du 
liquide), est généralement élevé, allant de 10 à 40m²/m3. Mameri et coll, (1998)et. Zhu et coll, 
(2007), affirment que, dans ce cas, l’élimination des ions fluorures par adsorption sur Al(OH)3 
est l’opération déterminante pour l’efficacité de la défluoration, alors que les autres 
mécanismes sont sans effets notables sur cette efficacité et sont classés secondaires. 
D’autre part, ces auteurs démontrent que la fixation directe des ions fluorures sur la cathode 
en aluminium, peut être surmontée par une diminution de la densité de courant ou du temps 
d’EC. De plus, lorsqu’il s’agit d’un rejet liquide contenant des concentrations importantes en 
fluorure, la coprésence d’autres ions tel que Cl-, permet de minimiser ce phénomène. Dans le 
réacteur airlift à boucle externe, le rapport S/V est inférieur à 0,875m²/m3, défavorisant ainsi 
la fixation des fluorures sur la cathode et favorisant les deux autres mécanismes : 
complexation des ions fluorures sous forme de (AlF3(aq)) et adsorption sur les particules de 
Al(OH)3. 
L’influence de la densité de courant sur la concentration initiale en fluorures et sur l’efficacité 
de défluoration est représentée par la figures 4-1(a,b). La figure 4-1(a) montre la variation de 
l’efficacité pour une concentration initiale en fluorures de 15 mg/L à des densités de courant 
allant de 2,8 mA/cm² à 17,1 mA/cm², alors que la figure 4-1(b) présente la variation de 
l’efficacité pour différentes concentrations initiales en fluorures (2mg/L, 5mg/L et 10mg/L) et 
























   







































Figures 4-1(a,b): Influence de la densité de courant et de la concentration initiale en fluorure 
sur l’efficacité de défluoration pour h = 14 cm, pH initial = 7,  
-Figure 4-1(a) :[F-]0 = 15 mg/L 
-Figure 4-1(b) :[F-]0  2mg/L- 5mg/L- 10mg/L. 
 
Les résultats expérimentaux de l’influence de la densité de courant j sur l’efficacité de 
défluoration semblent confirmer le mécanisme mentionné précédemment. Pour une 
concentration initiale en fluorures de 15 mg/L, l’influence de j sur la défluoration est notable 
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en dessous de 5,7mA/cm², alors qu’elle est quasiment négligeable pour des densités 
supérieures à 8,6 mA/cm². Cette limitation de l’effet de densité de courant sur l’efficacité, est 
aussi constatée par Mameri et coll., 1998, pour des densités de courants supérieures à 
5mA/cm². Dans notre cas, cette limitation apparaît à environ 6 mA/cm², en raison du faible 
rapport S/V. 
Lorsque la concentration initiale en fluorure est inférieure à 5mg/L, la cinétique d’élimination 
des fluorures semble présenter un changement de mécanisme : pour des densités de courant j 
allant de 20 à 60 mA/cm², la variation de l’efficacité de défluoration est quasiment 
négligeable, alors que pour des densités supérieures à 60 mA/cm² (80 mA/cm²) la variation est 
plus prononcée (Figure 4-1(b)). Cela peut être expliqué par un changement du mécanisme 
gouvernant la défluoration, probablement dû à la fixation directe des ions fluorures sur la 
cathode, en raison de la forte densité de courant et la faible concentration initiale en fluorure 
[F-]0. Une comparaison de l’efficacité de défluoration avec les données expérimentales 
d’Emamjomeh et coll., 2006, a été réalisée pour une densité de courant de 20 mA/cm2 et une 
concentration initiale en fluorures de 10mg/L. Il résulte de cette comparaison, que pour une 
valeur de pH comparable,  le besoin en aluminium dissous pour atteindre le même objectif de 
défluoration (1,5 mg/l) est largement inférieur lorsqu’il s’agit d’une EC réalisée dans un 
réacteur airlift à boucle externe, 25 minutes d’EC à une densité de courant de 20 mA/cm² sont 
nécessaires, pour traiter 20 L d’eau polluée (d’une concentration en fluorure de 10mg/L à une 
concentration de 1,5 mg/L), alors que 30 à 50 minutes d’EC, et une densité de courant allant 
de 25 à 60 mA/cm² sont nécessaires dans un réacteur agité, pour réaliser cet objectif. De plus, 
l’airlift, ne faisant intervenir aucune dépense en agitation, présente toujours l’avantage de 
l’auto- agitation. 
Ce résultat n’est pas surprenant, dans la mesure où, le faible rapport S/V que présente la 
configuration des électrodes dans le réacteur airlift, permet d’accroître l’efficacité 
d’élimination des fluorures, en augmentant leur adsorption sur Al(OH)3 formé et leur 
complexation, avec l’aluminium libéré. En conséquence, la consommation électrique est 
nettement inférieure dans le réacteur airlift, qui réalise pourtant une élimination plus efficace 
des fluorures, à travers une utilisation plus spécifique de l’énergie électrique consommée. 
 
Par ailleurs signalons que pour l’ensemble des expériences réalisées, une coagulation-
flottation efficace a été observée pour H1 = 56 cm et h = 14 cm. En effet, les mesures de 
l’absorbance réalisées à une longueur d’onde de 450 µm dans le downcomer ont montré la 
stabilité de ce paramètre au cours de l’EC. Cela confirme que le floc accumulé dans le 
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séparateur a été maintenu stable. En fin, les valeurs de l’efficacité de production d’aluminium 
en solution,  ØAl varient entre 1,3 à 1,6. Ceci est en parfait accord avec les données de la 
littérature. 
2.3 Effet du pH et de la concentration du rejet  
 
Rappelons que le mécanisme de défluoration a été caractérisé par Hu et coll. (2007), comme 
étant une adsorption physique des fluorures sur Al(OH)3. La Figure 4-2 illustre la variation de 
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Figures 4-2: Influence de la concentration initiale sur l’efficacité de défluoration (h = 14 cm, 
pH initial = 7, j=17 mA/cm²). 
 
Les expériences menées sur l’effet du pH on montré des tendances identiques à celles de Hu 
et coll, (2007), à une densité de courant 17 mA/cm² et des concentrations initiales en fluorures 
variant de 11 à 20 mg/L. Hu et coll, (2007) représentent la défluoration par EC par un modèle 
basé sur l’isotherme d’adsorption de Langmuir avec un ordre variable, dans lequel l’ordre 0 
correspond à des valeurs de concentrations initiales élevées en fluorure. Ce mécanisme peut 
être utilisé pour une description correcte de la défluoration avec une constante cinétique 
apparente indépendante de la concentration initiale en fluorure. 
Al F m a x
IK '
3FV
= φ φ Γ                                                                                               (Eq. 4-5) 
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Une comparaison de nos résultats sur ce point, avec ceux de Hu et coll, (2007), semble 
hasardeuse, en raison du pH utilisé par ces auteurs, qui est très différent de notre cas. 
Chen et coll., (2003), annoncent qu’il faut de 5 à 6 Faraday / m3, pour diminuer à 1,5 mg/L un 
rejet de concentration initiale entre 10 et 15 mg/L de fluorure alors que, pour notre cas, il 
suffit de 1 à 3 Faraday par m3 pour atteindre le même objectif. Ceci confirme l’efficacité du 
procédé et l’intérêt d’une faible valeur du rapport S/V pour une élimination efficace des ions 
fluorures, avec une consommation d’énergie minimale. 
L’effet du pH initial dans le cas de la défluoration est rapporté dans la figure 4-3(a), qui 


















   
   








Figure 4-3(a): Influence du pH initial sur l’efficacité de défluoration (h = 14 cm,[F-]0  = 15 




















Figure 4-3 (b) : Variation du pH en fonction du temps au cours de l’EC. (h = 14 cm, [F-]0 = 
15 mg/L, j=17 mA/cm²). 
 
Comme prévu, au cours du temps le pH augmente ou diminue au cours de l’EC selon sa 
valeur initiale (Figure 4-3(b)). On retrouve la plus forte variation pour un pH initial de 4. 
Ainsi dans tous les cas le pH tend à converger vers une valeur finale de pH voisine de 7 (7,6 
d’après Mameri et coll. (1998). 
La valeur du pH initial optimal assurant une meilleure efficacité de défluoration a été 
constatée entre 4 et 5. Cette valeur est en bonne accord avec celle obtenue par Hu et coll. 
(2007) et Mameri et coll.(1998), qui trouvent un optimum de pH initial égal à 5. Remarquons 
que ce pH initial optimal (entre 4 et 5) pour la défluoration est nettement inférieur à celui 
nécessaire à la réalisation d’une décoloration efficace (entre 7 et 8, comme vu au chapitre 3).  
Il est bien connu que l’adsorption peut dépendre fortement du pH selon l’espèce adsorbée. Par 
ailleurs il est aussi possible que la structure du floc diffère selon le pH et soit plus au moins 
appropriée à l’adsorption d’une espèce ou de l’autre. 
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1,6 mS/cm; Essai à l'Eau distillée
2,4 mS/cm; 0 g/L de NaCl
4,1 mS/cm; 0,5 g/L de NaCl
8,33 mS/cm; 3 g/L de NaCl
18 mS/cm; 20 g/L de NaCl
 
Figure 4-4: Effet de la conductivité sur l’efficacité de défluoration(h = 14 cm, [F-]0 = 15 
mg/L, j=17 mA/cm², pH i=7,8). 
 
Une augmentation de la conductivité κ, par ajout de NaCl favorise la défluoration. Ce résultat 
est habituellement constaté dans la littérature et peut être expliqué par l’effet des ions 
chlorures sur les électrodes en évitant une éventuelle passivation ou un dépôt de précipité de 
carbonate sur leur surface (Mameri et coll., 1998). 
La conductivité ne varie quasiment pas au cours de l’EC, à une densité de courant fixe, la 
diminution de la tension entre les électrodes représente un second avantage de l’augmentation 
de la conductivité de l’eau polluée. Rappelons que d’après le modèle développé par Chen et 
coll, (2002), pour des électrodes non passivées, la tension entre électrodes est reliée à la 
densité de courant par : 
( )eU 0.76 j 0.20 ln j= − + + ⋅κ                       (Eq. 4-6) 
Ce modèle est en bon accord avec les résultats expérimentaux pour des densités de courant 
















Figure 4-5 : Variation de la tension entre les electrodes en fonction de la densité de courant 
appliquée (h = 14 cm, [F-]0 = 15 mg/L, pHi=7 , κ=2,4ms/cm). 
 
Si l’ajout de NaCl est bénéfique en termes de consommation électrique, rappelons qu’il peut 
aussi induire une surconsommation de l’aluminium des électrodes par corrosion si la 
concentration en NaCl dépasse 3g/L. Leur dissolution devient ainsi irrégulière et sensible sur 
mécanisme de l’EC (Sanchez et coll., 2003). Une conductivité de 4,1 mS/cm, correspondant à 
0,5g/L de sel, s’avère raisonnable et offre une valeur de consommation d’énergie modérée en 
prévenant la dissolution rapide des électrodes. 
Dans le but d’optimiser la défluoration par EC, deux paramètres devraient être pris en compte : 
-Le coût de l’anode sacrificielle.  
-Le coût de la dépense en énergie électrique. 
Ces coûts dépendent des deux facteurs E et µAl  qui peuvent être estimés en utilisant les deux 
équations 2-6 et 2-7. 
La Figure 4-6 illustre la variation de ces deux paramètres en fonction du pH initial et de j, 


















   
   
   



















   
   
   
   
   





Figure 4-6: Variation de E et µAl nécessaires pour atteindre 90% de défluoration en fonction 
de la densité de courant (h = 14 cm, [F-]0 = 15 mg/L, pHi=7 , κ=2,1ms/cm). 
 
La dépense énergétique et la consommation des électrodes augmentent continuellement en 
fonction de la densité de courant j (Figure 4-6), bien que l’augmentation de j diminue le temps 
nécessaire pour atteindre un objectif de défluoration de 1,5mg/L (Figures 4-1(a, b)). Cela est 
comparable à ce qui est constaté dans le chapitre 3 (Figure 3-9), la diminution du temps tN 
nécessaire pour atteindre l’objectif, ne réduit pas l’énergie consommée E, qui varie 
proportionnellement à j2, (Eq. 2-6). La demande énergétique peut être réduite par une 
augmentation de la conductivité car elle varie inversement à la conductivité (1/κ). Cependant 
l’ajout de fortes quantités de NaCl pour traiter une eau potable n’est sûrement pas 
recommandable, dans le seul but de limiter la consommation d’énergie. 
Un ajustement du pH initial à une valeur d’environ 4 à 5 semble moins coûteux et plus 
efficace (Figure 4-7), sachant que la variation du pH de la solution peut dans certains cas 




















   
   
   


















   
   
   
   





Figure 4-7: Effet du pHi sur la dépense énérgétique du procédé d’EC. courant (h = 14 cm, 
j=17 mA/cm², pHi=7 , κ=2,1ms/cm) 
 
En prenant en compte le prix d’1kg d’aluminium d’électrode qui coûte 30 fois plus cher qu’1 
kWh, on peut retenir un pH initial de 4 et une densité de courant de 10 mA/cm² comme 
conditions optimales. En effet, dans la perspective d’une extrapolation du procédé, le coût 
d’une éventuelle diminution de pH n’est pas excessif au vu de l’acidité de la plupart des rejets 
industriels de métallurgie et des industries de semi-conducteur. 
Une densité de 12 mA/cm² permet un temps d’EC raisonnable et des valeurs de vitesse de 
liquide ULd d’environs 4 cm/s, conduisant à des bonnes conditions hydrodynamiques à la fois 














Ce chapitre démontre  l’intérêt, pour la défluoration de l’eau, de l’électrocoagulation dans un 
réacteur airlift à boucle externe, en comparaison à des cellules conventionnelles. On peut en 
effet, grâce à ce procédé, réaliser une élimination poussée des ions fluorures en réalisant la 
flottation grâce aux bulles d’hydrogène électrochimiquement générées en solution, sans aucun 
besoin de rajout de surfactant, de gaz, ou d’agitation mécanique pour induire, ou augmenter, 
la vitesse de recirculation de liquide. 
Une concentration en fluorure inférieure à 1,5 mg /L peut être atteinte dans des temps de 
traitement de moins de 20 minutes lorsque la concentration initiale est entre 10 et 25 mg/L. 
Les effets observés de la conductivité et du pH sont en parfait accord avec les données 
rapportées dans la littérature. 
La faible surface des électrodes par rapport au volume utile du réacteur (S /V) caractérisant ce 
procédé, permet la défluoration, essentiellement par adsorption des ions fluorures sur les 
particules de Aln(OH)n, et ce, au détriment de leur fixation sur les électrodes. Cela donne plus 
d’avantages à ce procédé, comparé aux cellules conventionnelles d’électrocoagulation. 
Il est donc possible, grâce à cette configuration, de réaliser une défluoration avec de faibles 
consommations en énergie et en aluminium, comparé à ce qui est annoncé dans la littérature 
(39% de gain d’énergie par rapport à Emamjomeh et coll. (2005) pour atteindre le même 
objectif d’efficacité). Cette étude exploratoire de l’élimination des fluorures à permis de 
préciser des conditions opératoires optimales d’électrocoagulation (j = 10 mA/cm² et pH 
initial = 4) qui permettent d’atteindre simultanément un bon mélange, une bonne flottation, la 
stabilité des flocs et donc une élimination efficace, dans un temps de réaction relativement 
court et à faible coût.  
Au vu de ces résultats, ce procédé promet des résultats industriels intéressants. Dans le but 
d’élaborer un procédé semblable à l’échelle industrielle, il serait primordial de bien 
comprendre la cinétique de défluorisation ayant lieu dans le réacteur airlift et le processus de 
formation des flocs. C’est ce qui fait l’objet du chapitre suivant et qui permettra aussi de 








Chapitre V : 
 Modélisation de la 





Nous avons vu que l’électrocoagulation est le résultat d’une adsorption du polluant sur le 
solide formé après dissolution électrochimique préalable de la cathode d’Aluminium. 
L’ensemble des qui conduisent à une séparation par électrocoagulation est extrêmement 
complexe puisqu’il y aussi une étape de capture de ces microparticules par les bulles 
d’hydrogène, puis agglomération vers la surface libre pour créer le floc.  
L’étape d’adsorption semble le phénomène limitant du procédé aussi nous allons y consacrer 
une partie de ce chapitre.  
L’adsorption est la fixation d’un adsorbat (liquide, gaz, particules solides) sur la surface libre 
d’un adsorbant (solide). Le processus dépend fortement de la nature de l’adsorbat, de son 
affinité envers l’adsorbant, et aussi de la disponibilité des surfaces libres engendrées par le 
réseau des pores et cavités dans le solide.  
Il existe deux types d’adsorption : l’adsorption physique (physisorption) et l’adsorption 
chimique (chimisorption).  
Lorsqu’il s’agit de l’adsorption physique, le contact entre l’adsorbant et l’adsorbat se fait 
essentiellement par les forces de van der Waals, et les forces électrostatiques. Dans ce cas, 
l’adsorption se produit sans aucune modification de la structure moléculaire, et le processus 
est parfaitement réversible (désorption) grâce à une diminution de pression ou une 
augmentation de température. 
Dans le cas de l’adsorption chimique le contact entre l’adsorbant et l’adsorbat est le résultat 
d’une ou plusieurs réactions chimiques. Des liaisons chimiques sont alors établies, l’énergie 
de liaison est beaucoup plus forte que celle de la physisorption. Le processus est moins 
réversible dans certains cas que dans d’autres.  
Au niveau industriel et pour des raisons principalement économiques, la physisorption et la 






1 Rappels sur les adsorbants et les modèles d’adsorption  
 
Les capacités d’adsorption constituent le facteur primordial dans le choix de l’adsorbant et 
dans la détermination de ses performances. Il est donc essentiel d’étudier les propriétés 
d’équilibre adsorbant/adsorbat. Les équilibres sont généralement représentés par les 
isothermes d’adsorption, donnant la relation entre la quantité d’adsorbat fixée sur le solide et 
sa concentration résultante en phase liquide ou gaz.  
1.1 Les adsorbants. 
Au sens large tous les solides sont des adsorbants, mais seuls ceux qui ont une surface 
spécifique et une porosité importante sont intéressants pour réaliser une adsorption 
significative.  
Les adsorbants industriels ont des surfaces spécifiques au-delà de 100 m2/g, atteignant même 
quelques milliers de m2/g. Ces adsorbants sont nécessairement microporeux avec des tailles 
poreuses inférieures à 2 nm, ou mésoporeux avec des tailles de pores comprises entre 2 nm et 
50 nm (selon la classification de l’IUPAC).  
Les adsorbants industriels les plus courants sont les charbons actifs, les zéolithes, les gels de 
silice et les alumines activées. Les zéolites se distinguent des trois autres types d’adsorbants 
par leurs structures cristallines conduisant à des micropores réguliers de taille uniforme (d’où, 
le nom de tamis moléculaires). 











Charbons actifs 400 à 2 000 1,0 à 4,0 0,4 à 0,8 300 à 600 
Tamis moléculaires 
carbonés 
300 à 600 0,3 à 0,8 0,35 à 0,5 500 à 700 
Zéolithes 500 à 800 0,3 à 0,8 0,3 à 0,4 600 à 750 
Gels de silice 600 à 800 2,0 à 5,0 0,4 à 0,5 700 à 800 
Alumines activées 200 à 400 1,0 à 6,0 0,3 à 0,6 800 à 950 
Adsorbants à base de 
polymère 
100 à 700 4,0 à 20 0,4 à 0,6 400 à 700 
Tableau 5-1 : Propriétés des principaux adsorbants utilisés  
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1.3 Modèle de Henry 
Ce modèle prédit que, à faible concentration, la quantité absorbée croît linéairement avec la 
concentration : 
 ρs* Γe = KH. Ce 
Où     KH : la constante de Henry. 
          Γe : La quantité d’adsorbat fixé sur l’adsorbant (mol.mol-1). 
          ρs : la masse volumique de l’adsorbant (kg.m-3). 
          Ce : La concentration d’adsorbat à l’équilibre. 
La relation de Henry doit être valable pour tous types de systèmes adsorbat-adsorbant dans un 
domaine de concentration suffisamment faible, appelé, domaine de Henry. Dans ce domaine, 
les quantités adsorbées ainsi que les interactions entre les molécules adsorbées sont faibles. 
1.4 Modèle de Langmuir 
Ce modèle décrit correctement l’équilibre adsorbant/adsorbat, lorsque l’adsorption se produit 
en une seule couche, dans des sites d’adsorption énergétiquement équivalents qui ne peuvent 
contenir qu’une seule molécule par site. De plus, il n’y a aucune interaction entre les 








max                                                                                                                ( Eq.5-1) 
 
1.5 Modèle de Freundlich 
 
Le modèle de Freundlich est une loi purement empirique, qui prend en compte le caractère 
hétérogène de l’adsorption. Dans ce cas les sites ne sont pas énergétiquement équivalents et 




/1.=Γ                  (Eq.5-2) 
 
Au contraire du modèle de Langmuir, le modèle de Freundlich ne présente pas une saturation 
des pores de l’adsorbant. La quantité adsorbée augmente infiniment avec la concentration en 
adsorbat en solution D’après Prauss et Turicovà (2007), l’isotherme de Freundlich convient 
parfaitement lorsque l’adsorbant contient des surfaces spécifiques hétérogènes. 
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1.6 Modèle de Langmuir- Freundlich 











max                                                                                                    (Eq. 5-3)  
 
Les symboles de ce modèle sont identiques à ceux du modèle de Langmuir : n est la constante 
de puissance. Lorsque n > 1, une coopération positive entre l’adsorbant et l’adsorbat peut être 
constatée. Lorsque n est compris entre 0 et 1, la coopération entre  l’adsorbat et l’adsorbat est 
dite négative. Dans le cas où n = 1, il s’agit du cas d’une adsorption non interactive 
monocouche (modèle de Langmuir). 
Il est reporté par Esther et coll. (2003) que le modèle Langmuir- Freundlich  est le plus adapté 
pour caractériser l’équilibre d’adsorption en tenant compte des distributions homogènes et 
hétérogènes des surfaces spécifiques de l’adsorbant et cela en faible et en forte concentration 
d’adsorbat. Néanmoins, l’application de ce modèle est limitée par les possibilités de calculs 
des paramètres, où il s’avère primordial de réaliser les expériences et concrétiser le 
phénomène d’équilibre et appliquer, par la suite le modèle pour identifier les paramètres. 
 
L’étude bibliographique a relevé des divergences entre deux approches pour déterminer la 
cinétique de réaction d’adsorption : 
 - La première est basée sur une vision globale du phénomène, la réaction est ainsi considérée 
comme une cinétique rapide du premier ordre (Emamjomeh et coll, 2004). Cependant, la 
constante cinétique est déterminée à partir des courbes expérimentales de l’élimination du 
polluant, un réacteur parfaitement agité est donc utilisé pour cette étude. L’influence des 
différents paramètres du procédé (pH, conductivité, densité de courant...) sur la constante 
cinétique est déterminée. Il en résulte une expression algébrique de la constante cinétique en 
fonction des différentes variables. 
- La deuxième approche consiste à caractériser le phénomène d’adsorption du système. Une 
étude des isothermes d’adsorption est alors effectuée pour déterminer les modèles adaptés à 
l’expérience.  
Dans notre cas, la contrainte majeure qui s’oppose à l’application directe de cette théorie, est 
la variation de la masse d’adsorbant au  cours du temps. Il convient donc de transposer  le 
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phénomène d’adsorption évolue en fonction de la masse d’adsorbant qui augmente également 
en fonction du temps. 
Dans ce chapitre, nous nous sommes proposé d’appliquer les deux approches (premier ordre 
et approche par isothermes d’adsorption). Un réacteur agité d’un volume de 20L est utilisé, 
avec l’hypothèse d’une cinétique du premier ordre dc/dt = K*c. 
 
2 Analyse des résultats  
 
2.1 Effet  de la vitesse d’agitation sur la cinétique apparente 
 
La vitesse d’agitation est un paramètre important qui contrôle l’efficacité du phénomène 
d’adsorption. Une agitation nulle rend difficile, voire extrêmement lent, le contact entre 
l’adsorbant et l’adsorbat, alors qu’une agitation forte favorise ce contact. La dépense 
énergétique, est alors plus importante dans ce cas. 
La vitesse d’agitation a été étudiée pour déterminer l’influence de ce paramètre sur l’efficacité 
d’élimination des fluorures, et aussi dans le but de se fixer une vitesse d’agitation qui nous 
permet de réaliser une analyse correcte de l’adsorption, sans limitations par le transfert 
externe de l’adsorbant. Cela permet, notamment,  de ne pas faire intervenir dans les calculs le 
temps nécessaire pour transporter les ions fluorures jusqu’aux molécules d’adsorbant pour s’y 
adsorber. Afin de réaliser cette étude, la densité de courant, le pH initial et la conductivité ont 
été fixés aux valeurs suivantes : 17,1mA/cm², 7,4 et 2,4mS/cm. Ces valeurs on étés inspirées 
des travaux de Mameri et coll. (1998), Emamjomeh,  et Sivakumar, (2004) et Bayramoglu et 
coll. (2007). 
La figure 5-1 montre l’importance du rôle de la vitesse d’agitation. Ainsi, la défluoration est 
beaucoup plus rapide lorsque l’agitation est importante. Cependant, on n’observe plus  d’effet 
lorsque l’agitation atteint 200 tr/min. Cela prouve que le transfert entre les ions fluorures en 
solution et le coagulant in situ, est réalisé très efficacement pour des vitesses d’agitation 
supérieures à 200tr/min. L’adsorption est un phénomène intrinsèquement très rapide donc 
limité essentiellement par le transfert de matière interne et externe. L’étude de l’adsorption 
dans un réacteur agité est dictée par la nécessité de surmonter l’étape limitante de transfert de 
matière externe. Lorsque la vitesse d’agitation est inférieure à 50 tr/min, la solution contenue 
dans le réacteur n’est pas homogène, en particulier la zone avoisinant les électrodes apparaît 
plus trouble contrairement au reste du réacteur qui apparaît plus clair. Lorsque la vitesse 
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d’agitation est supérieure à 50 tr/min la solution apparaît homogène, dans ce cas la 
concentration en fluorures diminue progressivement en fonction du temps d’EC. Pour des 
vitesses d’agitation supérieures à 50 tr/min la concentration en fluorures se stabilise, le temps 
d’apparition du palier de concentration est une fonction de la vitesse d’agitation. L’apparition 
du palier de concentration est due à l’obtention d’un équilibre d’adsorption. 
Dans les expériences qui suivent, concernant le réacteur agité, la vitesse d’agitation sera fixée 


















Figure 5-1: Variation de la vitesse de défluoration en fonction de la vitesse d’agitation pour 
une densité de 17,1mA/cm², un pHi de 7,4  et une conductivité de 7,5 mS/cm. 
 
2.2 Approche premier ordre 
 
2.3.1 Procédure expérimentale 
 
Dans un réacteur agité de 20L, des solutions à différentes charges, en ions fluorures ont été 
préparées à base de fluorure de sodium. Nous avons suivi la concentration en fluorure au 
cours du temps (intervalles de 3 minutes entre les prises d’échantillon), et ce, pour différentes 
valeurs de concentration initiale en fluorure, pH initial, conductivité initiale et densité de 
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courant. Les essais d’électrocoagulation se sont déroulés pendant un temps moyen de 35 
minutes. Les électrodes utilisées pendant cette étude sont en aluminium, d’une pureté 
d’environ 95 - 97%, de forme rectangulaire et ayant des dimensions identiques à celles 
décrites dans le chapitre 1. La distance entre les électrodes est également de 2 cm. La 
concentration des ions fluorures est déterminée par la méthode ionométrique décrite dans le 
chapitre 2. Le même générateur assurant l’alimentation en courant des électrodes, que celui 
décrit dans le chapitre 1, est utilisé dans cette étude. L’efficacité d’élimination est évaluée à 
partir de la disparition des ions fluorures, au cours du temps pour les différentes expériences 
et définie par :  





FF                                                                                                 (Eq.5-4) 
2.3.2 Effet du temps et de la densité de courant 
 
Il est essentiel de déterminer la quantité de Al3+ produite au cours de l’électrocoagulation. La 
disparition des fluorures est proportionnelle à la production de Al3+ .La loi de Faraday peut 
être utilisée dans ce cas, pour décrire la relation entre la densité de courant, le volume 




..=                                                                                                        (Eq.5-5) 
Où [ ]dAl , Z, F, V et M(Al) sont respectivement la concentration théorique de Al3+ en g/m3, la 
valence de l’ion aluminium, la constante de Faraday (96,500C/mol), le volume de la chambre 
d’électrolyse en m3 et la masse molaire de l’aluminium. 
Il est montré, dans le chapitre 2 que le temps d’électrolyse et la densité de courant sont deux 
paramètres importants qui déterminent le taux de dissolution de l’aluminium dans l’eau. La 
Figure 5-2 montre l’évolution de la concentration de fluorure en cours d’électrolyse pour 





















Figure 5-2 : Variation de la concentration en fluorure en fonction du temps pour différente 
densités de courant (pHi = 7,4). 
 
 Il apparaît évidemment qu’une faible densité de courant, qui conduit à une faible production 
d’aluminium en solution, conduit aussi à une défluoration lente. Le taux de variation de la 
concentration en fluorure est écrit suivant un modèle cinétique de premier ordre comme suite :  
[ ] [ ]−− −= FK
dt
Fd
c *                                                                                                          (Eq.5-6) 
L’équation 5-6 donne, par simple intégration :  
[ ] [ ] tKceFF −−− = *0                                                                                                                                                       (Eq.5-7) 
 
Où [ ]−F , [ ]0−F et Kc sont respectivement la concentration des fluorures à l’instant t, la 
concentration initiale en fluorure, et la constante cinétique. 







































Figure 5-3 : Détermination de la constante cinétique de défluoration ( 1er ordre) pour 
différentes densités de courant ( [ ]0−F  =15mg/L, pHi = 7,4). 
 
Pour une concentration initiale en fluorure de 15 mg/L, il apparaît que la constante cinétique 
diminue de 0,117 à 0,052 min-1 lorsque la densité de courant diminue de 17,1mA/cm² à 2,86 
mA/cm². La constance cinétique est donc  une fonction non linéaire de la densité de courant.  
La Figure 5-3 confirme, à travers les coefficients de corrélation, que la cinétique de 
défluoration suit une loi exponentielle en fonction du temps. Ce résultat est en parfait accord 
avec ceux obtenus par Mameri et coll. (1998) et  Mohamed et coll. (2005). 
 De la même manière que K est déterminé, dans l’exemple précédent (Figure 5-3)  pour un pH 
initial fixe (pHi = 7,4), une concentration initiale de 15 mg/L, une conductivité de 2,4 mS/cm 
et une densité de courant variable, nous avons déterminé K en variant chaque paramètre 
successivement et en  fixant les autres.  
 
Les figures 5-4, 5-5, 5-6 illustrent la détermination de la constante cinétique en variant 
































Figure 5-4 : Détermination de la constante cinétique de défluoration pour une densité de 
courant fixée à 17,1mA/cm², une concentration initiale en fluorure de 15mg/L, une 

































Figure 5-5 : Détermination de la constante cinétique de défluoration pour une densité de 
courant fixé à 17,1mA/cm², une conductivité initiale de 2,4 mS/cm², un pH initial de 7,4 et une 
































   








Figure 5-6 : Détermination de la constante cinétique de défluoration pour une densité de 
courant fixé à 17,1mA/cm², un pH initial de 7,4, une concentration initiale en fluorure de 15 
mg/L et une conductivité initiale variable, 
 
Il est primordial de noter que dans une cinétique de premier ordre, la constante cinétique ne 
devrait jamais dépendre de la concentration initiale de l’élément étudié. Néanmoins, 
Mohamed et coll., 2005, ignorent complètement ce principe  et proposent ainsi une expression 
de Kpréd qui dépend de la concentration initiale : Kexp = f (densité de courant, concentration 
initiale, distance entre électrodes). 
Dans notre cas, la concentration initiale influe très faiblement sur K, ce qui confère à cette 
approche une plus grande validité que dans les travaux précédents.  






















Figure 5-7 : Variation de la constante cinétique déterminée expérimentalement  en fonction 
de la concentration initiale pour une densité de courant de 17,1mA/cm², un pH initial de 7,4 
et une conductivité initiale de 2,4 mS/cm². 
2.3.3 Analyse des résultats de l’approche 1er ordre 
 
Sur la base des analyses expérimentales présentées précédemment, une analyse de régression 
multiple a été établie en utilisant un outil informatique statistique : SPSS statistical package.  
Les domaines de variation des paramètres sont présentés dans le tableau suivant : 
        Valeur min         Valeur max 
Densité de courant j (mA/cm²)                    0          18 
pHi                    4          10 
Conductivité initiale: Condi (mS/cm)                     2,4           18 
 
Plusieurs corrélations on étés testées sur les résultats expérimentaux, dans le but de trouver 
une expression de 
prédK  avec un coefficient de corrélation proche de 1. Les interactions entre 
les variables on étés explicités dans le modèle pour représenter leur dépendance. 
Le modèle de 








***'*'***²* 22  
Cependant les paramètres a’, b’, g, h, i, j, k, tendant vers zéro, les variables du modèle se sont 
montrées indépendantes. Le modèle se réduit donc à l’expression suivante : 
 eConddpHicjbjaK ipréd ++++= ***²*   
Cette expression de 
prédK   révèle un degré de corrélation élevé entre les valeurs 
expérimentales et le modèle prédictif suivant :  
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Tableau 5-2 : Journal des résultats de l’équation prédictive  de K, généré par l’outil 
statistique SPSS. 
 
La comparaison entre les valeurs de Kexp et celles de Kpréd   issu du modèle statistique est 
illustrée en figure5-8, montrant ainsi une très bonne concordance entre les valeurs corrélées et 






















Figure 5-8 : Relation entre la constante cinétique prédictive (Kcpréd) et K expérimental (Kcexp) 
pour la défluoration par électrocoagulation (EC), (densité = 17,1-2,86 mA/cm², , CO = 10-
25mg/L, pH = 4-10, conductivité 2,4-20,5mS). 
 
 
 L’équation 5-8, peut donc être substituée dans l’équation 5-7 pour donner l’équation 5-9 :  
Paramètres Estimations Déviation standard Intervalle de confiance à 95% 
 Valeurs  min max 
a -0,00168249 8,1776E-06 0,00170031 0,00166467 
b 0,03642613 0,00016175 0,0360737 0,03677857 
c -0,01260648 0,00016211 0,01295969 0,01225328 
d -0,00760712 5,4052E-05 0,00772489 0,00748935 
e 0,24814205 0,00514922 0,23692286 0,25936124 













k 0,997699 0,995402 0,981610 0,053626 12
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[ ] [ ] tCondpHijj ieFF *)14,248*60,7*60,12*42,36²*68,1(*100 3* +−−+−−− −=                                    (Eq. 5-9) 
[ ]−F  étant la concentration en fluorure à l’instant t.  
On peut donc en déduire l’efficacité en fonction du temps : 










                     ( Eq. 5-10) 
Dans cette étude réalisée en batch, la durée de traitement minimale pour réduire la 
concentration en fluorure jusqu’à une valeur comprise entre 0,5< F-<1,5mg/L (norme de rejet 
préconisé par NHMRC, ARMCANZ, et WHO), est définie comme étant le temps 
d’électrocoagulation. Cette durée minimale est définie par l’équation suivante :  









        (Eq. 5-11). 
Lorsque la concentration en fluorure [ ]−F  atteint 1mg/L, la durée d’électrocoagulation (dt) 
peut être exprimée par l’équation suivante:  







− +−−+−= FLnCondpHijjd it
                     (Eq. 5-13).                           
 
2.3 Approche VOK (cinétique à ordre variable) 
2.3.1 Introduction 
Le même réacteur agité utilisé dans l’étude précédente (basée sur une cinétique du premier 
ordre) est employé pour réaliser l’étude de l’adsorption lors de l’EC, en s’intéressant à 
l’adsorbant formé au cours de l’expérience. La masse du floc formé est mesurée à l’équilibre 
en fonction de la concentration initiale en fluorures. L’équilibre est jugé atteint au début de 
l’apparition du palier de concentration en fluorures, plus précisément lorsque la variation de la 
concentration en fluorures est inférieure à 1mg/l durant 3 min d’EC. Les données d’adsorption 
sont donc représentées par les différentes isothermes d’adsorption (Langmuir, Freundlich, 
Langmuir-Freundlich). Les isothermes d’adsorption les plus adaptées sont intégrés au modèle 





2.3.2 Etude de l’adsorption en système statique : basée sur l’équilibre final.  
 
Les isothermes d’adsorption ont été étudiées afin de déterminer les différents coefficients des 
trois modèles : Langmuir (L), Freundlich (F) et Langmuir- Freundlich (L.F). 
Hu et coll. (2006) proposent un modèle cinétique à ordre variable basé sur l’isotherme de 
Langmuir. Les résultats de cette modélisation ont montré des tendances similaires à celles de 
l’approche premier ordre, pour le cas des systèmes d’EC utilisant des masses relativement 
faibles en adsorbant. 
Pour déterminer les isothermes les plus adaptées, la masse de l’adsorbant est mesurée après 
avoir atteint l’équilibre pour différentes concentrations initiales en fluorure. Aux premiers 
instants de l’apparition de l’équilibre où la variation de la concentration de fluorure n’est plus 
significative (< 0,1 mg/L), le floc formé doit être pesé. Le floc formé lors de l’équilibre est 
donc récupéré après décantation (2h), filtré puis séché dans l’étuve avant pesée. En supposant 
que la totalité des ions fluorure complexés au cours de l’EC sont contenus dans le floc 
récupéré (et donc en négligeant tout dépôt sur l’électrode), la différence entre la masse totale 
du solide pesé et la masse de fluorure adsorbé, permet de déterminer la masse réelle de 
l’adsorbant. Chaque masse d’adsorbant évaluée correspond à une concentration initiale en 
fluorures. 
(Remarque : Notons que Sujana et coll. (1998), ont conclu que l’équilibre entre les ions 
fluorures et le solide (Al(OH)3)n, est atteint après environ 30 minutes pour un système de 
coagulation chimique conventionnel.) 
Les trois modèles d’adsorption ont été examinés. La température a été fixée à 20°C. En ce qui 
concerne celui de Langmuir, nous avons tracé Ce (mol/l) en fonction de Ce/ Γe. Ce modèle n’a 
pas pu décrire correctement le phénomène d’adsorption. Dans notre cas, la linéarisation de la 
loi de Langmuir n’a pas permis d’atteindre plus de 80% de corrélation avec les valeurs 



















Figure 5-9 : Ce  en fonction de Ce/Γe (issu de la linéarisation de la loi de Langmuir) et 
confrontation avec les valeurs de la courbe expérimentale. 
 
En ce qui concerne le modèle de Freundlich, ln (Γe) a été tracé en fonction de ln(Ce). 
La Figure 5-10 illustre le degré de corrélation élevé que présente la linéarisation de ce modèle.  













Figure 5-10 : Ln(Ce) en fonction de Ln(Γe) (issu de la linéarisation de la loi de Freundlich) 
et confrontation avec les valeurs de la courbe expérimentale.  
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A ce stade, l’étude de ces deux modèles d’adsorption nous permet de conclure qu’il ne s’agit 
pas d’une adsorption monocouche avec des pores d’adsorbants identiques. Nous nous 
trouvons donc, dans un cas d’adsorption hétérogène à plusieurs couches.  
Une régression non linéaire a été réalisée sur le modèle de Langmuir- Freundlich. Nous avons 
tracé Γe en fonction de Ce. La méthode des moindres carrés à été utilisée afin de trouver les 
paramètres K et n, de l’expression : 










max         
en minimisant l’écart entre la courbe Γe = f(Ce) modèle et celle issue de l’expérience.  
La détermination du paramètre K du modèle, par la méthode des moindres carrés a relevé une 
valeur de cette variable, proche de celle trouvée pour le modèle de Langmuir. K = 1488, pour 
le modèle Langmuir–Freundlich et K = 1500, pour le modèle de Langmuir. Ceci est en accord  
avec l’étude bibliographique donnant une valeur identique de K pour les deux modèles. La 
figure 5-11 représente la courbe Γe en fonction de Ce pour le modèle de Langmuir- Freundlich. 


















Figure 5-11 : Γe en fonction de Ce pour le modèle de Langmuir-Freundlich. 
 
Le tableau suivant regroupe les paramètres des trois modèles :  
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Tableau 5-3 : Paramètres des trois modèles d’adsorption utilisés (Langmuir, Freundlich et 
Langmuir- Freundlich). 
 
On remarque que les valeurs de la constante de Langmuir et celle de Langmuir-Freundlich 
sont proches l’une de l’autre, cela confirme que l’exactitude de la constante Langmuir- 
Freundlich, qui sera utilisée par la suite, bien que sa précision ne soit pas très supérieure au 
modèle Freudlich malgré un paramètre supplémentaire. Signalons que  la même valeur est 
obtenue par Hu et coll. (2006). 
2.3.3 Etude de l’adsorption en système dynamique: fondement et écriture du modèle VOK 
 
 Mameri et coll. (1998) montrent que la production de Al3+ est un facteur limitant de la 
formation des flocs, alors que, lorsque la densité de courant atteint 200A/m², la réaction 
d’adsorption est instantanée. 
Le modèle VOK (Variable Order Kinetic) a été développé dans le but de représenter au mieux 
nos résultats expérimentaux. L’objectif étant de décrire le plus exactement possible, la 
cinétique d’adsorption, en tenant compte de l’évolution du phénomène au cours du temps en 
raison de la variation de la masse d’adsorbant. Celle-ci augmente au fur et à mesure que l’EC 
se déroule. Le concept du modèle repose sur l’association des trois lois suivantes :  
- Loi de Faraday (Eq.5-5) 
- La densité de courant constante, la défluoration est proportionnelle à la production 
d’aluminium en solution, à un coefficient d’efficacité près (Øc). 
- Le modèle d’adsorption en statique (à l’équilibre).  
 
Afin de mener à bien cette approche, l’EC est réalisé dans un réacteur agité avec différentes 
concentrations initiales. L’équilibre est jugé atteint en début de pallier, quand la diminution de 
Modèles d’adsorption 
Paramètres Langmuir Freundlich Langmuir-
Freundlich 
Γmax(mol/mol) 0.886 - 0.76 
K(L/mol) 1488 - 1500 
K 699 - - 
P - 1.207 - 
N - - 0.96 
R2 0.798 0.971 0.989 
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la concentration n’est plus sensible. A cet instant, la solution est filtrée, le floc est alors 
récupéré après séchage (à 80°C pendant 3 heures).  
Il en résulte donc plusieurs masses du solide à différentes conditions d’équilibre. Le temps 
nécessaire pour atteindre un équilibre dépend de la concentration initiale en fluorure. 
La même approche a été adoptée par C. Y.Hu et coll. (2006), avec le modèle Langmuir. Cette 
approche a montré une représentation adéquate des valeurs expérimentales dans le cas d’un 
réacteur agité d’un volume de 1L, et des électrodes d’aluminium rectangulaire de 72 cm². 
Cette bonne représentation des valeurs expérimentales en adoptant le modèle de Langmuir 
apparaît logique, dans la mesure où la masse du coagulant produite en solution est assez faible 
comparativement à la nôtre.  
L’élimination des fluorures étant liée directement à la présence d’une masse d’adsorbant dans 











max    
La masse d’adsorbant provient des cations de Al3+ produits en solution à l’issue de la 
dissolution de l’anode en aluminium. En considérant que l’adsorption est instantanée et que 
l’adsorbant formé est en permanence en équilibre d’adsorption avec les ions fluorures en 
solution, on peut écrire le taux d’élimination des fluorures comme suit :     







− φ                                          (Eq.5-14)   
 
Où ØAl est l’efficacité de la formation du complexe hydro-fluoro-aluminium. 
AlTot  représente la concentration de  l’aluminium total libéré en solution par l’anode. 
La combinaison de l’équation 5-14 et du modèle de Langmuir-Freundlich (équation 5-3) 
permet d’écrire l’équation 5-15 :            











maxφ   , avec [ ][ ]TotdAl Al
Al−=1φ                                              (Eq.5-15) 
Le taux de production des ions Al3+, à l’issue de la dissolution de l’anode au cours de l’EC, 







Tot φ=       ; z = 3 pour Al3+,        [ ][ ]ThéoTotc Al
Al=φ                                            (Eq.5-16) 
Où Øc représente l’efficacité du courant (rendement faradique), I est le courant appliqué, Z est 
la valence du métal de l’électrode, F est la constante de Faraday et V est le volume de la 
solution.  
La combinaison des équations  5-14, 5-15 et 5-16 donne l’équation 5-17 
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maxφφ                          (Eq.5-17) 
Le temps d’EC nécessaire (tN)  pour atteindre un taux résiduel en fluorure acceptable ([F-]e  ) 
dans le réacteur peut être déterminé par l’intégration de l’équation 5-17. 
On obtient donc, l’équation suivante : 
 
[ ] [ ]( ) [ ] [ ]( ) −−+−Γ= −−−−−− ..)1( 1. 1100max nenecAlN FFnKFFIZFVt φφ                               (Eq.5-18). 
 
D’après l’équation 5-17, la cinétique de défluoration devient une cinétique d’ordre n (n étant 
une valeur déterminée par expérience) lorsque 1/K est largement supérieur à [F-]n , tandis que 
l’on retrouve une cinétique d’ordre 0 lorsque [F-]n est largement supérieur à 1/K. 
Au fur et à mesure que l’EC se déroule, la vitesse de la réaction devient plus lente, les pores 
de l’adsorbant qui étaient vides, au départ, se remplissent peu à peu jusqu’à ce que la majorité 
de ces pores soit occupée par le fluorure. Il y a donc une difficulté d’adsorption sur le solide. 
 L’ordre de la réaction est alors variable et différent entre le début et la fin de l’EC, d’où la 
dénomination VOK : cinétique à ordre variable.  
Le modèle VOK a été ajusté par la méthode des moindres carrés sur la totalité des expériences 
d’adsorption dans le réacteur agité. Des itérations ont été réalisées sur les paramètres variables 
inconnus du modèle n et Γmax. Les paramètres Øal et Øc du modèle on été calculés sur la base 
des données expérimentales de masse du floc formée en fonction du temps, et du suivi de la 
concentration en Aluminium dissout et total. Dans le but de confirmer la fiabilité de la 
simulation,  30 % des résultats des expériences d’EC ont été retravaillés, et ont ensuite fait 
l’objet d’une simulation par identification des trois paramètres du modèle (n, le produit Øal* 
Øc et Γmax). Ces paramètres ont été identifiés par itérations successives. Le produit optimal 
obtenu, Øal*Øc , permettant une meilleure représentation des résultats expérimentaux est 
validé par les mesures expérimentales de concentration d’aluminium et de masse du floc, ces 
données ont révélé une parfaite similitude entre les valeurs de Øal*Øc identifiées et celles 
recalculées à partir les valeurs expérimentales de Øal et Øc .  
 
Les trois modèles d’équilibre d’adsorption déjà étudiés ont été examinés et combinés avec les 
deux autres lois pour représenter les résultats expérimentaux de la défluoration en fonction du 
temps. Ni le modèle de Langmuir, ni celui de Freundlich, associés aux deux autres lois, n’ont 
pu représenter correctement les résultats expérimentaux de la défluoration au cours du temps. 
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Dans le cas d’un modèle VOK basé sur l’isotherme de Freundlich, l’expression du VOK 
s’écrit comme suit : 








= φφ        
L’intégration de cette expression permet de déterminer les temps d’équilibre : 
































Alors que dans le cas d’un modèle VOK basé sur l’isotherme de Langmuir, l’expression du 
VOK s’écrit comme suit : 





maxφφ   



















Nt φφ   
La figure 5-12  représente les résultats de simulation des données expérimentales à 2,86 
mA/cm² et 17,1 mA/cm², par le modèle VOK basé sur l’isotherme de Langmuir et celle de 
Freundlich. Des itérations on été réalisées sur l’ensemble des paramètres des deux modèles (n, 
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exp 2,86 mA/cm²
Modéle de Freundlich à 2,86 mA/cm²
Modélé de Langmuir 2,86 mA/cm²
exp 17,1 mA/cm²
Modéle de Freundlich à 17,1 mA/cm²
Modéle  Langmuir 17,1 mA/cm²
 
Figure 5-12 : Simulation des résultats expérimentaux à 2,86 mA/cm² et 17,1 mA/cm², par le 
modèle VOK basé sur l’isotherme de Langmuir et de Freundlich, pour une concentrations 




Le modèle « Langmuir » est le plus adapté mais l’association des deux modèles (modèle de 
Langmuir- Freundlich) a pu représenter encore mieux la diminution de la concentration des 
ions fluorures au cours du temps pour les différentes variations des paramètres effectuées. Ce 
résultat est conforme aux données bibliographiques attestant que ce modèle est, généralement, 
le plus adapté dans le cas de  masses élevées d’adsorbant.  
A l’issue de cette étude, nous pouvons conclure à une adsorption à différentes couches, avec 
des pores d’adsorbant à dimensions diverses et que l’adsorbant lui-même est sûrement 
composé de plusieurs constituants. Il est n’est pas possible à ce stade d’expliquer avec 
exactitude les raisons pour lesquelles le modèle de Freundlich permet de mieux décrire les 
résultats dans le cas statique qu’en masse d’adsorbant variable au cours du temps. Ceci 
mériterait une étude ultérieure en particulier sur l’évolution dans le temps de la  nature des 
adsorbants..  
 
2.3.4 Effet de la concentration initiale  
 
Après arrêt du courant à environ 30 min d’EC, aucune variation prononcée de la concentration 
en fluorures n’est remarquée ce qui confirme l’équilibre d’adsorption rapide en absence de 
production d’adsorbant. Rappelons qu’en cours d’EC, donc en situation dynamique 
(production d’adsorbant-adsorption de fluorures), l’équilibre est jugé atteint lorsque la 
variation de la concentration en fluorures devient inférieure à 0,1 mg/L. La figure 5-12 illustre 
les résultats de la simulation en utilisant le modèle VOK pour différentes concentrations 
initiales en fluorure. Le modèle qui atteint un bon degré de corrélation (R² = 0,98) avec les 
résultats expérimentaux, réussit donc à simuler la défluoration par électrocoagulation à 
différentes concentrations initiales. Les paramètres Γmax et K du modèle VOK, ne varient 
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exp Ci= 10 mg/L
modéle Ci= 10 mg/L
exp Ci= 15 mg/L
modéle Ci= 15 mg/L
exp Ci= 17 mg/L
modéle Ci= 17mg/l 
exp Ci= 20 mg/L
modéle Ci= 20 mg/L
 
Figure 5-13 : Simulation des résultats par le modèle VOK pour différentes concentrations 
initiales en fluorure (densité de courant : 17,1mA/cm², K = 1488 L/mol, pHi = 7,4 et Γmax * 
Øal *  Øc = 0,12).  
 
Les valeurs du paramètre n trouvées sont les suivantes : 
 






D’une façon similaire à un système pseudo premier ordre, l’équation 5-17 peut être écrite sous 
la forme [ ] [ ]−− Κ= F
dt
Fd *1  
 














1 φφ                                                 (Eq.5-19) 
Le profil de concentration diminue plus rapidement au cours du temps, et K1 décroît, lorsque 




2.3.5 Effet de la densité de courant 
 
La densité de courant est un paramètre influent sur l’efficacité d’élimination des fluorures qui 
contribue à la détermination d’un modèle cinétique, pouvant décrire le plus correctement 
possible le phénomène de défluoration par EC.  
 La figure 5-14 montre la simulation des résultats expérimentaux obtenus par le modèle VOK 
pour différentes densités de courant appliquées au système d’EC. Les mêmes paramètres du 
modèle VOK (K, n, Øal, Øc et Γmax ) sont utilisés pour simuler les résultats de variation de 
densité.  
Il en résulte une parfaite corrélation (R² = 0, 99) entre le modèle et l’expérience, prouvant 
ainsi que le modèle VOK convient parfaitement à la simulation de la défluoration par EC pour 
différentes densités de courant.  
Pour un courant de 0,5A, qui correspond à une densité de courant de 2,85 mA/cm², la 
concentration en fluorure atteint seulement 5,7 mg/L après un temps d’EC de 30 minutes. 
Tandis que, pour une densité de courant plus élevée, dépassant les 5,7mA/cm², on converge 
vers une concentration de 0,1 mg/L après une durée de 15 minutes seulement.  
Le pH initial et la concentration initiale en fluorure ont été fixés respectivement à 7,4 et 
15mg/L. 
La faible efficacité de défluoration constatée pour une densité de courant de 2,85mA/cm², est 
justifiée par la faible quantité de charges produites à cette densité qui n’excéde pas 0,47 F/m3. 
Il est noté, dans notre cas, qu’une EC efficace est obtenue pour une quantité de charge 
dépassant 0,5 F/m3. Ce résultat apparaît compétitif par rapport aux travaux de Shen et coll, 
(2003), qui annoncent une quantité de charge entre 5 et 6 F/ m3 pour traiter 2L de solution 

























   
exp 2,86 mA/cm² modèle 2,86 mA/cm²
exp 5,7 mA/cm² modèle 5,7 mA/cm²
exp 8,6 mA/cm² modèle 8,6 mA/cm²
exp 11,4 mA/cm² modèle 11,4 mA/cm²
exp 17,1 mA/cm modèle 17,1 mA/cm²
 
 
Figure 5-14 : Simulation des résultats avec le modèle VOK pour différentes densités de 
courant ([F-]0 = 15mg/L, K = 1488L/mol, pHi = 7,4, n = 1,5-1,6). 
 
Le coefficient n >1 trouvé, pour la majorité des cas, indique que l’adsorption se déroule en 
même temps, au niveau des couches externes et internes de l’adsorbant. Les valeurs du 









2.3.6 Effet du pH initial 
 
Le pH initial, comme montré dans les chapitres précédents, est un paramètre important qui 
conditionne la présence de Al(OH)3, et des formes spécifiques du complexe hydro-aluminium 
(forme hydroxyde, forme complexe ou autres) dont dépend l’adsorption. 
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Au cours de l’EC, l’aluminium libéré en solution s’associe aux ions hydroxydes pour former 
le coagulant. Comme nous l’avons vu le pH de la solution est donc variable au cours du temps 
en fonction de l’abondance des ions hydroxydes en solution. Le contrôle du pH de la solution 
au cours de l’EC s’avère difficile, voire impossible. Comme en traitement de colorant, il est 
plus judicieux de préciser le pH initial de la solution et son influence sur le procédé. La 
modification du pH initial est réalisée par addition d’acide chlorhydrique ou d’hydroxyde de 
sodium.  
La gamme de pH étudiée varie entre 2,86 et 10. La densité de courant est fixée à 17 mA/cm² 
et la conductivité initiale est de 2,4mS/cm². Comme nous l’avons vu au chapitre 4 en réacteur 
airlift, le pH varie sensiblement tout au long de l’EC, pour s’approcher du pH neutre. 


























   
   













Figure 5-15 : Simulation des résultats par le modèle VOK pour différentes valeurs de pHi. 
([F-]0 = 15mg/L, densité de courant = 17,1, conductivité initiale = 2,4mS/cm). 
 
 
Le modèle VOK, basé sur l’isotherme d’adsorption de Langmuir-Freundlich, peut être 
convenablement ajusté aux valeurs expérimentales et optimisé pour des pH compris entre 4 et 
7. Pour des valeurs de pH élevés tel que pH=10, l’ajustement du modèle n’a pas réussi, 
cependant à ce pH il n y a pas d’adsorption des ions fluorures en raison de la non existence du 
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solide Al(OH)3 (Figure 1-7). En ce qui concerne les essais à pH initial acide de 2,86, le 
modèle VOK a montré un écart significatif entre l’expérience et le modèle. 
Cette limitation du modèle aux deux pH extrêmes est donc justifié par l’absence des flocs en 
fin d’EC. La défluoration réalisée à ces deux valeurs de pH initiaux ne peut être expliquée que 
par une simple neutralisation des ions fluorures en présence de Al3+ pour former des 
complexes solubles tels que les AlF2+, AlF2+, AlF3, AlF4-, AlF52- (Khemis, 2005), ces derniers 
ne sont pas détectés avec l’électrode spécifique des ions fluorures. 
 







Elles restent très voisines de celles déjà obtenues dans les autres conditions. Cet exposant n 
compris entre 1,52 et 1,62 indique une  affinité entre l’adsorbant et les ions fluorures (positive 
cooperativity). 
La concentration en ions fluorures diminue de façon plus rapide au cours de 
l’électrocoagulation dans le cas des pH initiaux avoisinant le 4. Ce résultat est, sans surprise, 
identique à celui obtenu en réacteur airlift (Chapitre 4). 
 
La meilleure efficacité est constatée pour un pHi=4, ce résultat est obtenué par plusieurs 
auteurs ayant travaillé sur la défluoration par EC (Mameri et coll., Feng Shen et coll., 2003, 
C.Y Hu et coll., 2006). Cependant, à pH initial 4 nous n’avons observé qu’un floc très mince, 
dans la zone de séparation, à la fin d’EC (objectif : 1,5 mg/L), alors que la masse du floc est 
beaucoup plus importante à pHi=7, ou la défluoration est moins efficace. Cette constatation 
suggère d’étudier d’avantage la formation des flocs.  
Pour quantifier ce phénomène de floculation les flocs sont récupérés par filtration de la 
solution traitée après chaque manipulation pour différents pH initiaux, ils sont ensuite séchés 
à l’étuve pendant 3  heures à 80 °C. 
La figure 5-16 illustre la masse du floc récupéré après 30 minutes de défluoration par EC pour 









Comme nous l’avons remarqué à pHi = 7,4, la masse du floc est plus importante que celles 
obtenue à d’autres pHi, alors que l’efficacité est maximale à pHi = 4 où la masse du floc n’est 
que le tiers de la masse maximale (à pHi=7,4).  
Les flocs récupérés à pHi = 7,4 et 4 sont alors analysés par diffraction aux rayons X (DRX) 
dans le but de distinguer la composition du floc à chaque pH. Le résultat de l’analyse par 
DRX a été quasi identique pour les deux flocs analysés. 
 





























Masse du floc 




Figure 5- 17 : Résultats de l’analyse DRX des flocs récupérés à pHi = 7,4 et 4. 
 
Ce résultat indique l’existence d’un composé amorphe insoluble dans l’eau qui ne peut être 
que Al(OH)3.  
D’autre part une visualisation par microscope à balayage (MEB) est réalisée sur les deux flocs 
récupérés à pHi = 7,4 et pHi = 4. La texture et la composition élémentaire du floc ont été 






























































Figure 5-18 (a,b) : Visualisation par MEB des flocs récupérés après 30 minutes d’EC  à 















































                                                        
                
                  Figure 5-19(a,b) : Composition élémentaire du floc récupéré à pHi = 4(a) et 7,4(         
                 b)  après 30 minutes de défluoration par EC, la concentration initiale en fluorure   
                   est de 15 mg/L, (même  floc visualisé par MEB dans la figure20). 
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Les figures 5-18 et 5-19 apportent des explications à la question de l’efficacité maximale à 
pHi = 4 malgré la faible masse de floc formé à ce pH. Ceci d’après les analyses, serait dû 
principalement à la porosité importante du floc formé à pHi=4, comparé à celui formé à 
pHi=7,4. La texture des deux flocs illustrée dans la figure 5-18 montre qualitativement la 
différence de porosité. Une telle porosité permet au floc formé à pHi = 4 d’être le siège de 
l’adsorption d’une quantité importante des ions fluorures se trouvant en solution. Cela est 
prouvé aussi par la figure 5-19 (a). Elle montre, comparativement à la figure 5-19 (b), une 
proportion des ions fluorures environs 5 fois plus importante dans les pores de l’adsorbant. 
Les analyses bibliographiques menées concernant ce sujet ont été confirmées par cette étude 
dans la mesure où, à pHi acide (4), nous avons pu atteindre une meilleure efficacité, alors que 
la majorité des auteurs ayant abordé ce sujet, travaillent dans des systèmes parfaitement agités, 
ne tenant ainsi pas compte de la formation de floc et de sa quantité formée en fonction du pHi. 
Les interprétations de la meilleure efficacité de défluoration par EC à pHi = 4,3-4,7, par une 
neutralisation des ions fluorures avec les Al3+ produites en solution, pour former  les 
complexes solubles tel que AlF2+, AlF2+, AlF3, AlF4-, AlF52-, (Mameri et coll., 1988) restent 
non justifiées et non fondées. Au vu des analyses de floc effectuées dans cette étude on peut 
donc penser que la raison, de la meilleure efficacité de défluoration par EC à pHi = 4 est la 
porosité importante du floc formé à ce pHi. 
La quantité importante de Mg constaté dans le floc formé à pH initial 7,4 par rapport à celle à 
pH initial 4, est probablement due à la formation de MgCl2 (complexe soluble qui ne flocule 
pas), conséquence de l’ajout de HCl pour diminuer le pH. 
Comme observé dans le réacteur airlift, la valeur du pH change au cours du temps, lors de 
l’EC ; il augmente ou diminue selon que la valeur du pH initial est acide ou basique (Figure 5-

















0 ml de HCl
7 ml/20l de HCl
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Figure 5-20 : Evolution du pH au cours de la défluoration à EC pour différentes valeurs de 
pHi (j=17,1 mA/cm², [F-]0 =15 mg/L, Cond i est de 2,4 ms/cm). 
 
Au début de l’EC, le pH présente une diminution dans les 2-3 premières minutes en raison de 
la libération  des ions Al3+ par l’anode, la sonde de pH étant plus proche des électrodes dans le 
réacteur agité que dans le réacteur airlift, elle est plus sensible à la libération des ions acide 
Al3+ dans les minutes qui suivent la mise en tension des électrodes. Dans tous les cas, la 
production ou consommation abondante d’ions OH- conduit le pH à se stabiliser à une valeur 
se rapprochant du neutre. Ce résultat est confirmé par Mameri et coll, (1998), qui annoncent 
un pH initial optimal de 5. Cette valeur de pH initial optimal est aussi retrouvée en 2007 par 









3 Bilan des fluorures dans le réacteur Airlift 
 
Le diagramme de solubilité d’aluminium (Figure 1-7) indique une présence abondante des 
cations Al3+ pour  3 < pH < 5. Dans cette gamme de pH, l’oxydation des Al3+ avec les ions 
OH- pour former du solide est quasiment inexistante ( pas de précipitation ), cela est confirmé 
par observation, à l’œil nu. Comme nous l’avons mentionné au chapitre précédent, 
l’électrocoagulation réalisée dans le réacteur airlift avec un pH initial inférieur à 4 ne donne 
pas naissance à un floc de Al(OH)3 pendant les 10 premières minutes. La variation du pH au 
cours de l’EC (Figure 5-20) montre que pour un pH initial = 4, le pH de la solution atteint une 
valeur d’environ 5 après 10 minutes. Pour ce pH initial, le floc n’apparaît qu’à partir de la 
dixième minute. 
Comme suggéré précédemment, la défluoration constatée pendant la première dizaine de 
minutes pour un pH initial = 4 ne peut donc être due qu’à une complexation en solution des 
ions fluorures avec les cations Al3+. Ainsi, la figure 5-21 prouve, à travers les mesures de la 
concentration d’aluminium totale en solution, la concentration importante des cations Al3+ en 
solution, pendant les 10 premières minutes d’EC. La mesure des fluorures est effectuée dans 
cette expérience par distillation (Chapitre 2, paragraphe 4.1). Cette concentration diminue, par 
la suite, en raison de la formation de Al(OH)3, qui est favorisée à partir d’un pH de 5,2. Alors 
que, pour un pH initial = 7,4, la concentration d’aluminium est quasi stable au cours du 
procédé et les cations Al3+ sont en équilibre avec les Al(OH)3 formés en solution. 
Le floc pour le cas d’un pH initial de 4 ne commence donc à apparaître qu’après 10 minutes 
de fonctionnement, lorsque le pH de la solution est d’environ 5,2,  en parfait accord avec 
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Figure 5-21: Evolution de la concentration d’aluminium total en solution en fonction  du 
temps pour un fonctionnement d’EC à deux pHi, 7,4 et 4 (j=17,1 mA/cm², [F-]0 =15 mg/L, 
Conductivité 2,4mS/cm). 
 
La même explication peut être fournie pour les tendances de la figure 5-22, qui représente 
l’évolution de la concentration en fluorure total contenu dans la solution, pour les deux 
valeurs de pH initial = 7,4 et 4. Avant le démarrage de l’EC, la concentration de 15mg/L 
affichée par la sonde spécifique des ions fluorures, correspond à une quantité totale de 
fluorures en solution (mesurée par distillation) (Chapitre 2, paragraphe 4.1) de 25 mg/L. Cette 
différence de concentration s’explique par la prise en compte de toutes les formes de fluorures 
présentes dans la solution, ([F-]libres + [F-]liés), dans la méthode d’analyse basée sur la 
distillation. 
Les [F-]liés en solution sont nécessairement présents sous forme de AlF2+, AlF2+, AlF3, AlF4-, 
AlF52- et NaF. La quantité de fluorure total qui peut exister dans le système peut se présenter 
sous deux formes :  
- Une quantité en solution (m(F-)libres + m(F-)liés). 
- Une quantité fixée sur Al(OH)3  formé (m(F-)floculés) 
 



















   
   
   
   
   






Figure 5-22 : Evolution de la concentration totale des fluorures en solution (liés et libres) en 
fonction du temps à deux pHi, 7,4 et 4, ((j=17,1 mA/cm², [F-]0 =15 mg/L, conductivité 
2,4mS/cm). 
 
Pendant les 10 premiers minutes de fonctionnement, la différence existant entre la quantité 
totale de fluorures dans le système pour un pH initial  4 ou 7,4  est expliquée par la quantité 
de fluorures floculés par les Al(OH)3 dans le cas de pH initial de 7,4, alors que le floc dans le 
cas de pH initial = 4 ne commence à apparaître qu’après 10 minute d’EC lorsque le pH atteint 
5,2. Après 10 minutes de fonctionnement, la quantité de fluorures totaux en solution diminue 
progressivement pour un pH initial de 4, en raison du changement du pH de la solution et de 
la formation du floc. Au fur et à mesure que le pH de la solution augmente, les fluorures se 
dissocient des complexes formés avec les Al3+ pour s’adsorber sur le solide qui est produit 
continument. Après 12 minutes de fonctionnement, le pH de la solution tend à se stabiliser 
vers une valeur de 6 pour un fonctionnement à pH initial = 4, ce pH (6) favorise fortement la 
formation de Al(OH)3. Ainsi, la quantité de fluorures en solution et celles contenues dans les 
deux flocs (pHi=4 et pHi=7,5) deviennent égales malgré leur différence de masse à 20 






= = pHipHi flocmflocm                                                                    (Eq. 5-21) 
Malgré sa faible masse,  l’efficacité constatée pour le floc formé dans le cas d’un pH initial de 
4 est plus importante à 20 min d’EC (94%) que celle notée pour le cas d’un pH initial de 7,4 
(85%). 
3.1 Porosité des flocs 
 
Dans le but d’affiner l’analyse sur l’efficacité des flocs formés avec un pH initial = 4 et un pH 
initial = 7,4, nous avons procédé à des mesures de porosité. Les flocs récupérés, après 30 
minutes de fonctionnement à ces deux pH initiaux ont été filtrés, puis séchés à une 
température de 80°C, pendant 3 heures.  
La mesure globale de porosité (réalisée à des pressions moyennement basses 0,1-0,3 bar) des 
échantillons filtrés peut être influencée par la forme prise par le floc (gâteau)  lors  de son 
séchage, en conséquence, nous avons été contraint de travailler à des pressions de mercure 
plus élevées, supérieures à 1,4 bar pour avoir des mesures des porosités spécifiques des 
particules des échantillons. 
La porosité a été mesurée pour 4 échantillons de flocs d’environs 0,5g, formés après 20 
minutes d’EC à 17,1 mA/cm²: 
- Floc A ¾ à un pH initial = 4 et une concentration initiale en fluorure de 15 mg/L. 
- Floc B ¾ à un pH initial = 7,4 et une concentration initiale en fluorure de 15 mg/L. 
- Floc C ¾ à un pH initial = 4 et une concentration initiale en fluorure de 0 mg/L. 
- Floc D ¾ à un pH initial = 7,4 et une concentration initiale en fluorure de 0 mg/L. 
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pH initial du floc formé 









Porosité totale de l’échantillon cm3/g 0,9346 0,7505 0,9357 0,7541 
Surface spécifique de l’échantillon m²/g 141,29 122,33 153,72 145,93 
 
Figure 5-23 (a,b,c,d) : Distribution de taille des pores des flocs A,B,C et D récupérés après 
30 d’EC à une densité de courant de 17,1 mA/cm². 
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La figure 5-23 présente la distribution de la taille des pores des flocs A, B, C et D. La porosité 
importante du floc A, récupéré à pHi=4, constatée par visualisation avec MEB est vérifiée par 
porosimétrie. La figure montre aussi une différence entre les surfaces spécifiques des flocs 
récupérés à l’issue d’une EC à 15mg/L de fluorures est ceux récupérés sans présence de 
fluorures. Cette différence est expliquée par l’adsorption des fluorures sur les pores du floc, il 
est donc possible d’évaluer approximativement en se basant sur les mesures de taille, la 
quantité de fluorures adsorbée sur les 0,5g analysés. Sachant que l’ion fluorure est le seul 
concerné par l’adsorption sur le solide (et pas le contre ion Na+), et connaissant la dimension 
d’un ion fluorure, le volume du floc récupéré, et en supposant que la différence de volume des 
pores ente les deux flocs A et C n’est due qu’à l’adsorption des ions fluorures, nous pouvons 
évaluer le rapport de masse entre le solide récupéré et les fluorures adsorbés. Dans ce cadre 
nous avons trouvé un rapport masse de Al(OH)3 / masse de fluorures voisin de 5.  
 
4 Comparaison avec le réacteur airlift 
 
Rappelons que les résultats obtenus en réacteur airlift et en réacteur agité présentent 
qualitativement de très fortes similitudes, quant au rôle des principaux paramètres opératoires 
(densité de courant, pH initial, conductivité…).  
Il reste à procéder à une comparaison quantitative des performances des deux appareils pour 
réaliser l’électrocoagulation des fluorures.  
La figure 5-24 montre l’efficacité supérieure de défluoration dans le réacteur agité par rapport 
au réacteur airlift pour des temps d’EC inférieurs à 20 minutes. Cependant l’efficacité devient 
relativement identique après 20 minutes pour les deux réacteurs. 
La densité de courant devient un paramètre limitant envers l’adsorption des fluorures 
lorsqu’elle diminue au dessous de 5,7mA/cm². Pour la plus faible densité de courant, 
2,86A/cm², on remarque que l’efficacité de défluoration est plus élevée dans le cas de 
l’électrocoagulation dans un réacteur agité pour les temps inférieurs à 15 minutes, tandis 
qu’au contraire pour des temps supérieurs à 25 minutes, le réacteur airlift est plus performant. 
Cette tendance est probablement due à l’inertie de ce dernier et à l’agitation du liquide qui est 































   
   
   
   
   
   
   
   
  .
2,8mA/cm² Agité 2,8mA/cm² Airlift
5,7ma/cm² Agité 5,7mA/cm² Airlift
8,6mA/cm² Agité 8,6mA/cm² Airlift
11,4mA/cm² Agité 11,4mA/cm² Airlift
17,1mA/cm² Agité 17,1mA/cm² Airlift
 
Figure 5-24 : Comparaison des deux réacteurs : agité et Airlift. Efficacité en fonction du 




Les mêmes tendances de variation de pH dans le réacteur agité sont constatées pour la 
défluoration par EC réalisée dans le réacteur airlift (Figure 4-3(a)). La figure 5-25 montre plus 






























   
   





Figure 5-25 : Efficacité de défluoration calculé après 30 min d’EC pour les deux réacteurs en 





La comparaison entre les deux réacteurs (agité et airlift) a montré que l’efficacité de 
défluoration par EC atteint une valeur identique pour les deux appareils après un temps d’EC 
supérieur à 25 minutes. L’optimum du pH initial est trouvé à 4. La structure poreuse du floc 
formé à ce pH initial explique cette performance malgré une masse de floc récupérée plus 
faible quà pHi = 7,4.  
Le modèle VOK et le modèle du premier ordre permettent de simuler convenablement la 
cinétique d’adsorption. Le modèle cinétique de premier ordre présente l’avantage d’une 
grande simplicité.  De plus, dans notre cas, la faible dépendance de K, la constante cinétique 
pour ce premier ordre, à la concentration initiale en fluorure constitue un fort argument en 
faveur  de  l’utilisation de ce modèle simple.  
Néanmoins nous avons réalisé une modélisation plus précise basée sur les isothermes 
Langmuir-Freundlich qui donne de bons résultats.  
L’analyse menée dans ce chapitre sur les flocs récupérés après 30 d’EC à pHi=4 et 7,4 à 
corriger la compréhension des phénomènes se déroulant lors du procédé.  
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L’établissement d’un modèle décrivant la cinétique de défluoration permettra de pousser 
l’étude et de simuler la totalité du réacteur, siége de la défluoration par EC dans le but de 
prévoir les performances du réacteur soumis aux différentes perturbations. Cela permettra 
d’une part  de s’approcher le plus aux conditions industrielles, et d’autre part de rendre le 
réacteur airlift de cette étude, facilement utilisable pour réaliser la dépollution de différentes 































Chapitre VI : 
Modélisation du 
réacteur Airlift continu 
basé sur des 
















Dans le but de bien comprendre le procédé et de pouvoir prédire les comportements du 
réacteur soumis à des perturbations, il est d’usage de rassembler séparément l’ensemble des 
informations propres au réacteur (hydrodynamiques) et celles spécifiques à la réaction 
chimique. La prédiction du comportement du réacteur résulte de la simulation dynamique du 
procédé de défluoration par EC, qui prend en compte les deux aspects, chimique et 
hydrodynamique. 
Afin de procéder à la simulation, on doit établir les bilans de matière et d’énergie, et, lorsqu’il 
s’agit d’un réacteur isotherme parfait (idéal), agité ou piston, il suffit d’un bilan de matière, 
très simple, tenant compte de la réaction chimique. 
Cependant,  dans notre cas l’hydrodynamique n’est pas idéale, en raison de la géométrie 
complexe du réacteur et du mélange réduit qui implique que les phénomènes de précipitation, 
d’adsorption et de flottation ne se déroulent pas d’une façon identique dans tous les 
compartiments du réacteur.  
Il serait souhaitable de considérer chaque zone du réacteur comme s’il s’agissait d’un réacteur 
isolé et de trouver le modèle hydrodynamique approprié qui permet de s’approcher au mieux 
du comportement réel de cette partie du réacteur. Parmi les différentes méthodes permettant la 
représentation hydrodynamique du réacteur, la Distribution de Temps de Séjour (DTS), est un 
outil classique simple et extrêmement utile.  
La génération des bulles d’hydrogène par la cathode induit un écoulement interne du liquide, 
montant dans le riser et descendant dans le downcomer, après que le milieu diphasique ait 
perdu la quasi-totalité des bulles qui sortent à la surface libre du séparateur reliant les deux 
jambes. Les différents éléments du réacteur gazosiphon (riser, downcomer, colonne de 
connexion riser-downcomer et zone de séparation) peuvent être considérés comme des 
systèmes ouverts à l’écoulement (avec entrées et sorties).  
Nous avons procédé à des mesures de DTS locales pour les différents compartiments et de 
DTS globale pour l’ensemble du réacteur, comme s’il s’agissait d’un seul module. La DTS 
repose expérimentalement sur la technique de traçage. Lorsqu’il s’agit d’un système 
diphasique, la DTS peut concerner la phase liquide ou la phase gazeuse, beaucoup moins 
souvent analysée. 
Le traçage de la phase liquide peut être réalisé par différentes méthodes. Ici, les mesures de 
DTS en phase liquide sont réalisées par des traçages salins. La mesure de conductivité d’un 
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traceur, beaucoup plus conducteur que la phase liquide étudiée, est très simple et permet une 
bonne précision de mesures avec un simple conductimètre. De nombreux auteurs ont choisi 
cette technique de traçage salin pour la réalisation des mesures de DTS dans différents 
réacteurs. On peut citer, à titre d’exemples, les mesures de DTS en colonnes à bulles, réalisées 
par Krishna et coll. (2000) , Dreher et Krishna (2001) , Moustiri et coll.(2001) , Forret et 
coll.(2003), Chaumat et coll.(2005), en lit fixe ou colonne à garnissage par Iliuta et 
coll.(2003), Chander et coll.(2001) , Perrin et coll.(2002), en lit fluidisé, Giojelli et 
coll.(2001),Renganathan et Krishnaiah(2007), Bruce et coll. (2003), en Airlift à boucle 
interne, Gavrilescu et Tudose (1999) et en Airlift à boucle externe, Daoudi et coll.(1996), Vial 
et coll.( 2005 ). 
 
 
1 Modélisation des écoulements par DTS 
 
1.1 Le modèle piston avec dispersion axiale 
 
Ce modèle repose sur la superposition d’un écoulement piston convectif de vitesse u et d’une 
dispersion axiale obéissant formellement à la loi de Fick. Le flux unitaire axial est donné par : 
       (Eq. 6-1) 
où uax est la vitesse axiale et Dax est le coefficient de dispersion axiale qui dépend à la fois du 
fluide, du régime et de la structure géométrique du réacteur. 
Pour un écoulement dans un tube vide, il existe plusieurs causes de dispersion : 
- Le profil radial de vitesse, surtout en régime laminaire. 
- La diffusion moléculaire, en général négligeable, même en régime laminaire. 
- La diffusion turbulente en régime turbulent. 
En géométrie complexe la dispersion axiale est générée par les divers obstacles et 
recirculations locales.  
Le critère adimensionnel retenu pour caractériser la dispersion axiale est le nombre de Péclet : 
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        (Eq.  6-2) 
 
où H est la hauteur de la colonne et uax la vitesse superficielle du liquide 
Pour une injection de type impulsion, le bilan sur le traceur s’écrit  
 
       (Eq.  6-3) 
La résolution de cette équation dépend des conditions aux limites au point d’injection 
z = 0 et au point de mesure z = H. 
 
Dans le cas d’un réacteur ouvert à la dispersion, qui correspond à nos conditions de mesure, 
Villermaux (1993) propose la solution exacte : 
    ( Eq.  6-4) 
En coordonnées réduites, où θ = t/τ, la fonction DTS dépend d’un seul paramètre Pe et s’écrit : 
    (Eq.  6-5) 
 
1.2 Le modèle de la cascade de réacteurs ouverts parfaitement agités. 
 
L’écoulement d’un fluide dans un réacteur réel de volume Vr peut être assimilé à celui d’une 
cascade de N réacteurs identiques parfaitement agités. Ce modèle présente une solution 
unique car il n’y a pas de multiplicité des conditions aux limites. 
 
 
Figure 6-1 : Modèle des réacteurs ouverts parfaitement agités. 
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Le bilan dans un réacteur de rang k de la cascade s’écrit : 
 
       (Eq.  6-6) 
La distribution des temps de séjour de cet ensemble de N bacs agités en série s’écrit: 
     (Eq.  6-7) 
 
En coordonnées réduites, où θ = t/τ, la fonction DTS dépend du seul paramètre N: 
      (Eq.  6-8) 
La cascade de réacteurs parfaitement agités permet de faire la transition entre les 
performances du réacteur agité unique et celles du réacteur piston. En effet, dans la fonction 
DTS, N=1  correspond au réacteur parfaitement agité unique et lorsque N tend vers l’infini, 
on se rapproche de l’écoulement piston. 
 
1.3 Etude expérimentale de la distribution des temps de séjour dans la phase liquide 
 
La Distribution des Temps de Séjour en phase liquide est déterminée à l’aide d’une injection 
de type Dirac de 50 ml d’une solution saturée de NaCl. Nous avons retenu le chlorure de 
sodium (NaCl) comme traceur, en raison de sa simplicité d’emploi et sa facilité de détection à 
l’aide d’une simple sonde conductimétrique. Pour effectuer les essais de DTS, il est 
nécessaire d’apporter quelques modifications au dispositif expérimental : 
- En amont de chaque compartiment étudié du réacteur, une seringue d’injection est 
fixée sur le plexiglas du réacteur  
- A la sortie de chaque compartiment étudié une sonde conductimétrique est installée 




Le conductimètre est relié à un module d’acquisition, et les mesures sont des courbes de 
conductivité en fonction du temps. L’acquisition des données se fait avec un pas de temps 
compris entre 60 ms et 1 s selon la durée totale de la DTS. Le nombre de points doit être 
suffisamment grand pour une bonne précision. 
La courbe d’étalonnage (conductivité-concentration de NaCl) permet d’obtenir la 
concentration de la solution de NaCl à partir de la conductivité mesurée. Cette courbe est 
établie à partir de plusieurs solutions étalons préparées avec l’eau du réseau urbain 
(conformément aux conditions de fonctionnement du réacteur) et NaCl. A partir des courbes 
expérimentales de concentrations obtenues, CNaCl(t), nous avons pu tracer les courbes 
expérimentales Eexp, de DTS des modules du réacteur (Riser, Downcomer, conduite basse 
reliant le riser et le downcomer, Séparateur) en supposant une injection de type impulsion de 
Dirac. Le temps de séjour moyen est alors calculé par la relation suivante : 
        (Eq.  6- 9) 
 
Déterminer tsm revient à calculer le rapport des aires des courbes CNaCl(t) et t CNaCl(t). La 
surface des aires a été déterminée par la méthode des trapèzes. 
La fonction Eexp(t) s’obtient en utilisant la formule : 
       (Eq.  6-10) 
 
Les courbes Eexp(t) ainsi obtenues seront comparées avec celles des deux modèles 
élémentaires de l’écoulement des fluides, le réacteur piston avec dispersion axiale et la 
cascade de réacteurs parfaitement agités 
 
1.4  Décomposition du réacteur Airlift 
 
Plusieurs expériences ont été réalisées en faisant varier les densités de courant pour deux 
positions des électrodes dans le compartiment « riser » : une position basse correspondant à 
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H1=7 cm et une position au milieu correspondant à H1=47 cm (voir schéma de l’installation, 
Figure 6-2). 
Nous avons établi un programme d’acquisition de données sur Matlab où les courbes de 
variation de la conductivité en fonction du temps sont d’abord converties en courbes de 
concentration à l’aide de la courbe d’étalonnage du conductimètre. On détermine ensuite pour 
chaque essai le temps de séjour moyen dans le compartiment étudié et la courbe de DTS 
expérimentale Eexp(t), respectivement par les relations (6-9) et (6-10). 
Le même programme permet de comparer les courbes expérimentales de distribution des 
temps de séjour avec les courbes théoriques, d’une cascade de N réacteurs ouverts 
parfaitement agités, et d’un réacteur piston avec dispersion axiale. L’optimisation par la 
méthode des moindres carrés permet d’ajuster le nombre de Pe et le temps de séjour pour le 
cas du piston avec dispersion axiale et le nombre de bacs et le temps de séjour pour le cas de 





Figure 6-2 : Schéma complet du réacteur airlift 
 
Des essais préliminaires ont été réalisés sur chacune des 4 parties du réacteur. 
Le haut du réacteur : compartiment du séparateur  
Le bas du réacteur : colonne de raccordement (recirculation) 
Colonne à droite du réacteur : compartiment riser  
Colonne à gauche du réacteur : compartiment downcomer  
Ces essais ont donné des résultats concluants. Une cartographie des DTS est alors réalisée. 
Le compartiment riser est assez mélangé en raison du bullage,  sa DTS est assez bien 
approchée par le modèle cascade de réacteurs agités. Les DTS du downcomer et du bas du 
réacteur sont au contraire très peu dipersées et sont bien représentées par le modèle piston à 
dispersion axiale. Le séparateur a posé des problèmes de réalisation des mesures de DTS ainsi 
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que d’identification du modèle adapté, en raison de sa forme et de l’écoulement complexe et 
peu axial dans ce compartiment, à toutes conditions de bullage.  
D’après les essais préliminaires, nous avons jugé suffisant de décomposer le réacteur en deux 
zones (Figure 6-3) : une constituée de la colonne downcomer associée à la colonne de 
connexion riser-downcomer, vu que leurs diamètres sont égaux et l’écoulement 
monophasique, puis une deuxième zone constituée de la colonne riser associée à la zone de 
séparation, cette zone du réacteur comprend des bulles et du floc, et l’écoulement est plus 
complexe que dans la précédente. L’écoulement a été représenté dans la première zone par le 
modèle piston + dispersion axiale et dans la deuxième zone par des réacteurs parfaitement 
agités en cascades.  Cette division donne des résultats satisfaisants et en bon accord  avec les 
résultats de la division précédente en quatre parties.  
Ainsi, les seuls résultats présentés dans ce chapitre portent sur l’étude du réacteur 
compartimenté en 2 zones. Cependant les mesures de DTS issues de la première division (en 
4 compartiments) ont permis des corrections et validations.  
Désormais dans la suite de ce chapitre, le nom  « riser » voudra dire la partie agité par les 
bulles dans le réacteur Airlift, constituée du compartiment riser et du séparateur. De même 
pour le nom « downcomer »  qui voudra dire la partie piston à dispersion axiale du réacteur 




Figure 6-3 : Schéma du réacteur airlift compartimenté en deux zones 
2 Résultats expérimentaux et discussion 
 
2.1 Compartiment downcomer  
Les mesures de DTS réalisées sur ce compartiment de 277 cm de longueur, ont montré que le 
liquide parcourant cette partie du réacteur n’est pas soumis à une forte dispersion axiale. Cette 
section droite du réacteur ne contient pratiquement pas d’obstacles susceptibles de générer des 
recirculations localement, et l’analyse du temps de séjour n’a pas révélé des zones mortes. 
Néanmoins, nous avons remarqué une différence croissante entre le temps de séjour mesuré 
expérimentalement (volume sur débit) et celui évalué par le modèle de l’équation (6-9), 
lorsque la vitesse du liquide devient plus importante. Cette différence reste peu significative, 
et ne reflète pas un vrai retard du liquide (différence des temps de séjour ≤ déviation standard 
des erreurs de mesure). 
 Ainsi, comme l’illustre l’exemple de la Figure 6-4, l’écoulement du liquide à l’intérieur de 
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Figure 6-4 : DTS du compartiment downcomer (sortie séparateur – entrée riser) 
 en réacteur airlift (batch).   
Position des électrodes : H1 = 47 cm, densité de courant = 5,7mA/cm²,. Pe=204,5. τ=64s 
 
 
La totalité des essais de DTS réalisés sur ce compartiment a prouvé que le modèle piston 
dispersion axiale donne une bonne représentation des valeurs expérimentales.  
Ce compartiment a été étudié en système global fermé (pas d’entrée-sortie du  liquide dans le 
réacteur airlift), la circulation du liquide s’effectuant par différence de densité entre les deux 
compartiments, due au dégagement gazeux. La Figure 6-5 représente les résultats des 

















DTS exp 5,7mA/cm², H1=47cm uld=5,40 cm/s modèle Pe=204,5 to=64,8s
DTS exp 28,57mA/cm², H1=47cm uld=7,71 cm/s modèle Pe=300 to=42,5s
DTS exp 11,4mA/cm², H1=7cm uld=9,44 cm/s modèle Pe=350 to=33,1s
DTS exp 22,85mA/cm², H1=7cm uld=10,48 cm/s modèle Pe=394 to=28,8s
DTS exp 34,28mA/cm², H1=7cm uld=11,76 cm/s modèle Pe=405 to=23,6s
Figure 6-5 : Mesures de DTS réalisées sur la zone downcomer en réacteur air-lift batch 
 
Dans le but d’étudier un fonctionnement continu du réacteur air-lift nous avons analysé 
l’influence d’une entrée du liquide au réacteur (air-lift) sur les mesures de la distribution des 
temps de séjour au compartiment downcomer, en réalisant des mesures de DTS en système 
ouvert, avec différents débits de liquide. 
L’entrée du liquide a été prévue par le bas du réacteur (Figure 6-3) pour que ce liquide, 
traverse bien tout le réacteur et en  particulier les zones actives, du riser et du séparateur, à 
forte présence d’adsorbant. D’autre part, cette position d’entrée a aussi été choisie afin 
d’éviter une perturbation de l’écoulement du liquide, et donc un changement de sa vitesse et 
des facteurs hydrodynamiques dans la zone active de la génération des particules et de leur 
flottation et agglomération.  



















DTS exp 11,4 mA/cm² H1=47cm uld=4,71 cm/s,Q=0,64 l/min,Pe=199,to=81s
modèle 11,4 mA/cm² H1=47cm uld=4,71 cm/s,Q=0,64 l/min,Pe=199,to=81s
DTS exp 17,1mA/cm², H=47cm, 3A, Uld=5,85,Q=2,65 l/min, Pe=266, to=65s
modèle 17,1mA/cm², H=47cm, 3A, Uld=5,85,Q=2,65 l/min, Pe=266, to=65s
DTS exp 11,4 mA/cm², H1=7cm, Uld=9,12,Q=0,64 l/min, Pe=346, to=34,1s
modèle11,4 mA/cm², H1=7cm, Uld=9,12,Q=0,64 l/min, Pe=346, to=34,1s
DTS exp  17,1mA/cm², H1=7cm, 3A, Uld=9,95,Q=2,65 l/min, Pe=376, to=29s
modele 17,1mA/cm², H1=7cm, 3A, Uld=9,95,Q=2,65 l/min, Pe=376, to=29s
Figure 6-6 : Mesures de DTS réalisées sur la zone downcomer  
en réacteur  Airlift  continu (alimentation soutirage à divers débits Q) 
Ces résultats nécessitent quelques commentaires :  
-le temps de séjour diminue quand le débit d’alimentation augmente, cependant il n’est pas 
inversement proportionnel. En effet la DTS ne concernant pas l’ensemble du réacteur mais 
seulement une partie de la boucle de recirculation, elle dépend aussi du phénomène de 
gazosiphon.  Le résultat important, qui peut paraître surprenant, est que l’addition d’un débit 
modéré (correspondant à une vitesse de quelques cm/s dans le downcomer), conduit à une 
réduction de la vitesse de circulation dans la boucle.  Cette vitesse de circulation Uld est donc 
le résultat de deux contributions : le phénomène de gazosiphon d’une part et la vitesse due à 
l’alimentation du réacteur. Il convient donc d’étudier l’influence non seulement de la position 
d’électrodes, mais aussi de la densité de courant appliquée aux électrodes pour divers débits 
d’alimentation du réacteur.  
Un exemple de résultat de l’influence du débit est présenté sur la Figure 6-7, où le débit est 
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vitesse superficielle du liquide entrant au downcomer UldQ (cm/s)
vitesse du liquide Uld (cm/s)
 Figure 6-7: Vitesse du liquide au downcomer en fonction  
a) du débit d’entrée 
b) du débit transformé en vitesse équivalente dans le downcomer 
pour deux densités de courant 17,1 mA/cm² et 11,4 mA/cm², électrodes  à H1=47cm. 
 
 166
Répétons que ces résultats peuvent paraître paradoxal puisque ajouter un débit global forcé 
par une pompe conduit à réduire la vitesse résultante dans le circuit principal (correspondant 
au débit liquide qui se conserve entre le riser et le downcomer). Cette diminution peut 
s’expliquer par la position choisie pour l’entrée du liquide trop proche de la sortie et donc 
favorisant l’écoulement inverse, faisait ainsi diminuer la vitesse du liquide circulant dans la 
branche principale (riser –séparateur-downcomer) du réacteur.  
On constate bien par ailleurs, comme en airlift batch, que le temps de séjour diminue quand le 
bullage augmente que se soit  par augmentation de la densité de courant ou de la hauteur de la 
zone diphasique. 
En ce qui concerne la dispersion, les mesures de DTS réalisées sur le compartiment 
downcomer en tenant compte des différentes combinaisons des trois paramètres responsables 
des changements de la vitesse du liquide, a permis de tracer la variation de Péclet en fonction 
de la vitesse du liquide. Cette variation est illustrée dans la Figure 6-8. 
 
















Figure 6-8 : Variation du nombre  de Péclet  en fonction de la vitesse du liquide au 
downcomer. 
L’augmentation linéaire du nombre de Péclet en fonction de la vitesse du liquide au 
downcomer, montre qu’il n’y a pas de changement de régime d’écoulement liquide. Il est 
connu que, lorsque la vitesse du liquide augmente, l’écoulement, étant plus turbulent, est 
axialement moins dispersif. Les nombres de Péclet obtenus sont parfaitement en accord avec 
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ceux  correspondant à l’écoulement sans débit (réacteur batch) pour une même vitesse de 
liquide dans le downcomer.  
Dans ce chapitre, et à travers les résultats de la DTS du compartiment downcomer, avec ou 
sans débit d’alimentation, nous avons pu déterminer la dépendance du paramètre Péclet à la 
vitesse du liquide au downcomer (quelles que soient les conditions qui ont généré cette vitesse)  
avec la relation suivante : 
 
                     Pe = 35,13 Uld + 25,11              (Eq.  6-12) 
 
Ainsi l’absence de bulles dans le downcomer et le bas du réacteur fait que l’hydrodynamique 
est inchangée, à vitesse résultante de liquide identique. 
Retenons que dans les conditions de cette étude le nombre de Péclet est toujours supérieur à 
150 et donc que l’écoulement est très voisin du piston parfait. 
 
2.2 Compartiments riser – séparateur 
 
En raison de la difficulté de réalisation des mesures de DTS dans le séparateur isolé, nous 
avons cartographié les mesures de DTS du riser isolé et des deux compartiments regroupés 
(riser + séparateur). Pour une hauteur du liquide dans le séparateur de 14 cm, ces deux 
compartiments ont, contrairement au compartiment downcomer,  un grand degré de mélange 
pour toutes les vitesses de liquide étudiées,. Les deux modèles piston à dispersion axiale et la 
cascade des réacteurs agités ont été examinés pour être appliqués à cette deuxième partie du 
réacteur. 
Il en résulte que le modèle cascade de réacteurs agités semble plus précis,  pour représenter la 
DTS expérimentale. Le temps de séjour et le nombre d’étages ont donc été optimisés pour 
chaque vitesse du liquide. Cette deuxième partie du réacteur, semblablement à la première a 
fait l’objet d’une étude en discontinu (pas d’entrée-sortie du liquide) et aussi en continu. La 
Figure 6-9 illustre deux exemples de la DTS de la deuxième zone du réacteur, composée des 






















DTS expAgité (Riser+sép) Continue 17,1mA/cm²,H=7cm,1L/min, N=9, to=121, ( Uld=10,09)
modèle Agité (Riser+sép) Continue 17,1mA/cm²,H=7cm, 1L/min, N=9, to=121, ( Uld=10,09)
DTS exp  Agité (Riser+sép) Continue 17,1mA/cm²,H=47cm, 1L/min, N=13, to=204,9, ( Uld=6,58)
modèle Agité (Riser+sép) Continue 17,1mA/cm²,H=47cm, 1L/min, N=13, to=204,9, ( Uld=6,58)
 
Figure 6-9 : Mesures de DTS de la zone riser ( riser+ séparateur) pour un fonctionnement du 
réacteur Airlift en continu, et pour deux positions d’électrodes 
 
Comme nous l’avons déjà observé grâce aux mesures sur la zone downcomer, la position des 
électrodes, la densité de courant j (mA/cm²) et le débit de liquide injecté, influent directement 
sur la vitesse du liquide circulant dans le réacteur. Le compartiment agité (Riser+séparateur) 
étant une partie de l’ensemble du réacteur, la vitesse du liquide dans le riser est liée à la 
vitesse du downcomer isolé par le rapport des sections des deux jambes, si l’on néglige la 
rétention gazeuse. La réaugmentation de la courbe expérimentale de DTS en continu, 
constatée sur la Figure 6-9, pour une densité de 17,1mA/cm² et une hauteur des électrodes de 
7 cm, est attribuée à la recirculation du traceur dans le réacteur, qui est  ainsi détecté par la 
sonde conductimétrique une deuxième fois. 
 La notion de vitesse du liquide dans le séparateur est assez complexe en raison de la 
géométrie du séparateur qui relie deux jambes de diamètres différents. Nous verrons 
ultérieurement une première simulation de l’écoulement par Fluent. Par ailleurs la mesure de 
DTS comme nous l’avons signalé est difficile à réaliser sur cet élément séparé. Aussi nous 
avons procédé à des mesures sur l’ensemble de la zone riser (riser+séparateur) afin d’évaluer 
expérimentalement la vitesse et le nombre de bacs équivalents dans cette zone riser, où se 
produit l’essentiel des phénomènes utiles pour le procédé d’électrocoagulation.   
 La Figure 6-10 illustre la variation du nombre de bacs en cascade en fonction de la vitesse du 
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liquide dans le riser.  
 















Figure 6-10 : Nombre de bacs agités, (issu de la représentation de la zone riser+séparateur 
par le modèle  cascade de réacteurs agités) en fonction de la vitesse du liquide dans le riser  
 
 
A ce stade, nous avons pu vérifier la conservation du débit traversant les deux zones et faire le 
lien entre les paramètres des modèles, temps de passage, dispersion axiale avec la vitesse du 
liquide au compartiment downcomer et le temps de séjour, le nombre de bacs agités et la 
vitesse du liquide dans le riser. 
Cela nous permettra d’une part, d’établir des modèles hydrodynamiques en régime permanent 
et en régime transitoire (équation d’évolution), et, d’autre part, d’arriver à  une écriture des 
équations avec les paramètres expérimentaux connus pour chaque situation (densité de 
courant, position des électrodes et débit du liquide). Les paramètres ainsi optimisés (nombre 
de bacs et Péclet), ont été obtenus en analysant la réponse des systèmes à une impulsion de 
Dirac appliquée à chaque entrée de partie du réacteur. Les modèles adoptés ont montré leur 
bonne représentation aux résultats expérimentaux de DTS avec des erreurs acceptables (le 
coefficient de corrélation R²  dépasse 96 % dans tous les cas). Cette adéquation ne prouve 
cependant pas l’exactitude de cette analyse et surtout celle des paramètres optimisés (Péclet et 
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nombre de bacs) car ces paramètres ont été obtenus avec l’hypothèse d’injection impulsion de 
Dirac. Plus l’injection du traceur se fait d’une manière précise et brève (électrovanne, 
pompe…), plus les résultats sont crédibles et utilisables pour la modélisation future du 
réacteur.  
Dans notre cas, l’impulsion a été réalisée manuellement par une seringue à injection. De plus, 
il était difficile de réaliser avec exactitude l’injection au niveau de l’entrée du downcomer. 
L’impulsion de Dirac a donc été faite par le haut du réacteur juste au dessus de l’entrée du 
downcomer. Dans le but d’obtenir des valeurs plus précises des paramètres des modèles et 
pouvoir réaliser une simulation plus exacte du procédé, il est nécessaire d’évaluer les 
décalages liés à l’injection réelle (et non plus supposée impulsion de Dirac) ainsi que les 
incertitudes des mesures expérimentales. 
 
3 Correction des courbes expérimentales de DTS. 
 
L’injection de l’impulsion à l’entrée du downcomer a été réalisée en haut de ce dernier. Pour 
écarter les erreurs liées à l’hypothèse d’une injection impulsion de Dirac, une sonde 
conductimètrique a été placée exactement à l’entrée du compartiment downcomer enregistrant 
ainsi l’intégralité du signal entrant au niveau de ce compartiment. Une seconde sonde 
conductimétrique a été placée au bas de la section droite du downcomer (distance entre les 
deux sondes : 107 cm), enregistrant ainsi le signal sortant de cette section droite et entrant 
dans la 2éme partie de la zone downcomer. Cette dernière a montré un degré de mélange plus 
important que la première. Nous avons pensé qu’avec ces trois sondes conductimétriques, 
(entrée et sortie du downcomer et une position intermédiaire à 107 cm de la première sonde), 
nous pourrions, en utilisant les méthodes de convolution et de déconvolution, retrouver les 
réponses impulsionnelles de chaque partie de ce compartiment.  
Il est bien connu que cette méthode, dite à deux mesures, est nettement plus fiable que celle 
que nous avons utilisée plus haut,  qui suppose l’injection de Dirac, surtout comme ici pour 
les écoulements très proches du piston.   
La réponse (S(t)) d’un système à un quelconque signal d’entrée (e(t)), peut être écrite sous la 
forme d’un produit de convolution entre ce signal d’entrée (e(t)) et la fonction du transfert de 
signal étudié (E(t)).  
e(t) * E(t) = S(t) 
La fonction de transfert n’est autre que la réponse du système soumis à une impulsion de 
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Dirac (Levenspiel, 1992). 
La convolution permet donc de trouver le signal sortant du compartiment downcomer, 
connaissant le signal enregistré à l’entrée de cette partie (sonde conductimétrique N°1) et la 
réponse de ce compartiment à un vrai Dirac. D’un autre côté, la déconvolution des deux 
signaux  S(t) et e(t) permet de retrouver la fonction de transfert du système E(t).  
Cela est applicable, dans notre cas, pour tous les signaux expérimentaux récupérés par les 
trois sondes. La transformée de Fourier rapide (Fast Fourier Transform) permet de 
transformer le produit de convolution en un produit algébrique des deux vecteurs convolués. 
e(t) * E(t) = S(t)                                                                                                       (Eq.  6-14) 
FFT(S(t)) = FFT (e(t) * E(t)) = FFT (e(t)) . FFT (E(t))                                           (Eq.  6-15) 
Par ailleurs, la transformé de Fourrier inverse (Inv FFT) permet de réaliser la déconvolution 
des deux signaux S(t) et e(t) pour retrouver  E (t) 
FFT (E(t)) = FFT(S(t)) / FFT (e(t))        (Eq.  6-16) 
Inv FFT (FFT (E(t))) = Inv FFT (FFT(S(t)) / FFT (e(t)))     (Eq.  6-17) 
D’où la réponse que devrait avoir le système s’il était soumis à une vraie impulsion de Dirac  
E(t) = Inv FFT (FFT(S(t)) / FFT (e(t)))           (Eq.  6-18) 
Pour réaliser ces transformations et retrouver la DTS exacte des deux compartiments, un 
programme a été développé sous Matlab. Celui-ci a comme entrée le signal sortant du 
compartiment et ceux enregistrés à l’entrée et au niveau intermédiaire. Le programme permet 
de comparer le résultat de la convolution du premier et du deuxième signal (sondes N°1 et 
N°2) avec, tout d’abord la troisième sonde et ensuite, avec le signal issu de la convolution de 
l’entrée (sonde N°1) et la fonction de transfert exacte du système.   
Ainsi, nous avons pu apporter une correction aux valeurs des paramètres retrouvés 
précédemment. La Figure 6-11, montre la courbe des valeurs de Péclet corrigées (après 
convolution-déconvolution) en fonction des valeurs de Péclet initialement obtenus avec 
















Figure 6-11 : variation des valeurs de Péclet corrigées en fonction des valeurs de Péclet 
initiales (hypothèse Dirac). 
 
La Figure 6-11 montre que les valeurs de Péclet corrigées s’approchent de plus en plus des 
valeurs de Péclet expérimentales lorsque les deux valeurs deviennent plus importantes (Péclet 
> 300), cela apparaît logique en raison de la vitesse élevée du liquide à ces valeurs de Péclet. 
Lorsque la vitesse du liquide circulant dans le réacteur augmente la dispersion axiale diminue, 
dans ce cas l’injection n’est pas assez perturbée par le courant liquide ainsi, l’erreur 
expérimentale est minimale. Rappelons que l’injection du traceur pour l’étude de la DTS du 
compartiment downcomer à été réalisée 5 cm avant la jambe droite du downcomer.  
3.1  Mesures de la DTS globale du réacteur Airlift. 
 
Les mesures de DTS réalisées pour chaque compartiment du réacteur, nous ont permis de les 
représenter et de proposer un schéma du réacteur Airlift composé de deux zones principales 
(riser + séparateur et le downcomer + jonction basse).. Pour donner à cette compartimentation 
plus de crédibilité il est tout de même important de la valider par des mesures de DTS sur la 
globalité du réacteur. 
Pour cela, le réacteur a été mis en marche continue (entrée et sortie de liquide). L’alimentation 
s’effectue par le bas du réacteur (Figure 6-3). La sonde conductimétrique a été placée à la 
sortie du liquide complètement traitée. Dans ce cas global, l’injection n’a pas été réalisée par 
une seringue comme pour les essais précédents, car pour une bonne détection  par la sonde, il 
était nécessaire d’injecter une quantité de traceur deux fois plus élevée, que celle injecté pour  
obtenir la DTS d’un seul compartiment isolé, en raison de l’importante agitation que présente 
le réacteur et son effet sur le traceur (dispersion et dilution dans le riser et le séparateur). Pour 
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ce faire, le réacteur fonctionnant en régime permanent a été brusquement alimenté par le 
traceur à travers la pompe. Le tuyau d’aspiration de la solution chargée en polluant contenue 
dans un bac agité de 50 L a été retiré du bac, et plongé par la suite dans un bécher contenant 
150 mL d’une solution saturée en NaCl. 
Pour ne pas perturber le régime d’écoulement du liquide entrant au réacteur. Il était primordial 
d’empêcher une prise d’air de la pompe au cours du changement de la solution d’alimentation 
(polluant – traceur et traceur – polluant). Pour cela, le tuyau a été bouché manuellement 
pendant ce laps de temps correspondant à ces deux transitions. Dans ce qui suit nous avons 
préféré représenter la vitesse du liquide dans le réacteur par celle au downcomer (Uld) en 
raison de la meilleure précision de la mesure. 
Notons tout d’abord que nous n’avons jamais observé de pic à un temps très court par rapport 
au temps de séjour moyen qui aurait montré un court circuit du traceur par la jonction basse, 
évitant le circuit principal riser-séparateur-downcomer.     
Les résultats obtenus à l’issue de cette série d’expériences (sur l’ensemble du réacteur en 
régime permanent) ont cependant montré deux comportements distincts du réacteur. Lorsqu’il 
s’agit de vitesses de liquide supérieures ou égales à 5 cm/s au downcomer (Uld), le signal 
sortant présente deux pics successifs. La Figure 6-12 montre le résultat de DTS correspondant 
à une densité de 34,28 mA/cm², un débit de liquide de 0,55 L/min, les électrodes d’aluminium 
étant à leur position la plus basse, H1 = 7 cm, ces conditions opératoires correspondent à une 
vitesse Uld de 6,45 cm/s.  
Dans le cas des vitesses du liquide au downcomer inférieures à 5cm/s, les courbes de DTS ne 
présentent plus un deuxième maximum et s’approchent davantage de celles d’une cascade de 
réacteurs agités. La Figure 6-13 montre le résultat de DTS du réacteur global pour une vitesse 
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Figure 6-12 : DTS du réacteur entier alimenté avec un débit de 1,25 L/min, (densité de 




Figure 6-13 : DTS du réacteur global à vitesse du liquide au downcomer de 3 cm/s, le débit 
de liquide à l’entrée étant à 2L/min. 
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Cette différence entre les signaux détectés à la sortie du réacteur, à faible et à forte vitesse de 
liquide, s’explique par la différence de nombres de Péclet entre les deux configurations 
d’écoulement. A forte vitesse l’écoulement est moins dispersif ce qui fait que le traceur reste 
assez groupé pendant son premier tour de cycle downcomer –riser –séparateur et qu’il donne 
lieu à un deuxième pic à son second passage. Au contraire à faible vitesse la dispersion axiale 
est suffisante pour fortement répartir le traceur dont la vague initiale est totalement dissipée 
au bout  du long temps de séjour correspondant 
Ce deuxième cas, correspondant à un temps de séjour assez grand (Uld< 5cm/s), s’est avéré 
plus simple à traiter pour trouver les paramètres, nombre de Péclet et temps de séjour, 
correspondants (Figure 6-13)   
D’autre part, les résultats de DTS obtenus précédemment sur les deux compartiments du 
réacteur (piston et agité) nous ont permis à l’aide de produits de convolution de retrouver, ou 
tout au moins d’approcher des caractéristiques de la  DTS du réacteur entier.  
Pour des conditions opératoires similaires (densité de courant, position des électrodes et débit 
d’alimentation), la Figure 6-14 montre l’exemple d’une DTS  du réacteur global et celle 
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Figure 6-14 : comparaison entre la DTS expérimentale du réacteur global et celle résultant 
de la convolution des deux DTS des deux compartiments. 
 
Entre 200s et 300s, la courbe expérimentale et celle résultante de la convolution des deux 
signaux des deux compartiments, sont pratiquement identiques. Alors que pour une durée de 
temps comprise entre 350s et 1200s la courbe expérimentale présente un très grand 
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dépassement par rapport à celle calculée. Ce décalage correspond à la quantité de traceur qui 
est entraînée par le courant liquide dans le réacteur sans être sortis après la première boucle. 
Pour une durée comprise entre 800 et 850 s on retrouve une augmentation de la concentration 
du traceur à la sortie du réacteur. Cela implique ainsi l’apparition du deuxième paquet de 
traceur, après un tour complet de la boucle.  
Cette quantité de traceur, restée dans le réacteur est sortie après une deuxième boucle dans  
Airlift. Cette quantité n’a pas été prise en compte dans la convolution des deux signaux 
étudiés séparément. Malgré cela les résultats sur le réacteur complet restent difficilement 
exploitables.  
 
En conclusion, à l’issue de cette étude nous avons pu distinguer deux types d’écoulement 
dans le réacteur airlift, un écoulement qui peut être représenté par une cascade des réacteurs 
agités pour la zone (riser+ séparateur) avec un nombre de bacs N allant de 7 à 15, et un 
écoulement piston dans le compartiment (downcomer + jonction basse) avec un nombre de 
Péclet variant entre 200 et 400. ,Cependant les mesures de DTS concernant la totalité du 
réacteur ont révélé une complexité d’interprétation en raison d’une possible recirculation du 
traceur utilisé dans le réacteur. Les résultats de DTS globale ne permettent pas une description 
hydrodynamique correcte de l’écoulement global dans le réacteur. Il est donc plus intéressant 
d’exploiter les donnes expérimentales de DTS de chaque compartiment isolé. La Figure 6-14 
montre la configuration de l’assemblage retenu représentant les diverses parties du réacteur. 
 
 
Figure 6-14 : Compartimentation retenue de l’assemblage du réacteur airlift entier. 
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4 Simulation de l’ électrocoagulation continue en airlift 
 
L’étude réalisée sur la DTS nous a apporté une bonne compréhension des comportements 
hydrodynamiques du réacteur. Les  paramètres hydrodynamiques les plus intéressants ont été 
sujet de discussion, notamment le nombre de Péclet, dans le cas du modèle piston dispersif et 
le nombre des réacteurs agités pour le modèle de cascade de réacteurs parfaitement agités. 
Suite aux analyses réalisées, sur la cinétique de défluoration et sur l’hydrodynamique du 
réacteur, il est possible de développer un modèle pour prévoir la variation de la concentration 
en sortie du réacteur. Ceci permettra d’avoir une prévision plus concrète du procédé à 
l’échelle industrielle, en estimant ses réponses à différentes perturbations pouvant avoir lieu 
en exploitation  (débit, concentration…). 
Dans ce contexte, Carmona et coll., (2006), ont développé un modèle simple basé sur une 
réaction d’adsorption couplée à une hydrodynamique de réacteur piston.  
Néanmoins, dans cette approche, l’hypothèse que la totalité des cations Al3+ libérée en 
solution soient transformés en adsorbant Al(OH)3, reste insuffisamment argumentée. Dans 
notre cas le facteur (ФAl) qui correspond à l’efficacité de formation du complexe hydro-
fluoro-alluminium permet une description plus exacte du comportement des Al3+ libérés dans 
le système.  
Par ailleurs rappelons qu’à l’issue des mesures de DTS, le réacteur à pu être compartimenté 
comme présenté sur la Figure 6-14.  
 
Le modèle piston dispersif est obtenu en effectuant un bilan de matière sur les fluorures dans 
une tranche infinitésimale du réacteur.  
 
Accumulation = Entrée – Sortie + Réaction 
[ ] [ ] 0.. 22 =−− −− rdlFdDdlFdU                                  (Eq. 6-19) 
De même pour une série de réacteurs agités en cascade, le bilan de matière sur le nième 
réacteur peut s’écrire sous la forme suivante  
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Ce qui donne le modèle des réacteurs agités suivant : 
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− −−= 1τ                                    (Eq. 6-20) 
En régime transitoire le terme [ ]
dt
Fd −  se rajoute aux deux équations 6-19 et 6-20. 
En termes adimensionnels on pose θ=t/τ, z =l/L et τ =L/U=V/Q, les deux équations 
deviennent : 
[ ] [ ] [ ]−−− −=− FFNr
d
Fd
0..τθ                                                                  (Eq. 6-21) 













Fd                                                               (Eq. 6-22) 











.maxφφ                                                (Eq. 6-23) 
Les équations deviennent donc :  
 
¾ Piston à dispersion 

























θ φφ                                                          (Eq. 6-24) 
¾ N réacteur agités 

















θ φφ                                                 (Eq. 6-25)        
 
Signalons que ces modèles sont applicables aux zones ( riser + séparateur ) et (downcomer + 
jonction basse) en tenant compte de la réaction chimique, dont la cinétique est préalablement 
identifiée. Bien qu’il ait été démontré précédemment que la présence des particules de solide 
Al(OH)3 ( adsorbant responsable de la réaction chimique ) au downcomer est quasiment 
négligeable, une très faible quantité du solide se retrouve cependant piégée dans la jonction 
basse du réacteur, générant ainsi une défluoration dans cette zone. Nous avons en 
conséquence choisi d’attribuer à chaque modèle un coefficient φΑl caractérisant le l’efficacité 
de la réaction chimique dans chaque zone.   
 
Afin de résoudre ce système, nous utiliserons les équations développées précédemment : 
¾Pe = 35,13 Uld + 25,11    
¾ 02,152.38,19.693,0 2 +−= ldld UUτ  
¾ 527,31.736,13.023,2 2 +−= lrlr UUN  
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¾ Selon le cas l’exposant n est déterminé (en fonction de j, pHi, [ ]0−F , conductivité initiale ) 
à partir des données expérimentales disponibles dans le chapitre 5. 
La simulation des équations d’évolution a été réalisée par éléments finis, avec le logiciel 
Femlab (Comsol). Un maillage triangulaire a été appliqué à chaque compartiment. Chaque 
modèle mathématique est attribué à sa zone. Les paramètres de résolution on été choisis de 
façon à initier le calcul dans chaque zone en tenant compte du décalage de temps (t-t0) 
nécessaire au liquide pour arriver à cette zone. Le logiciel Comsol à été essentiellement utilisé 
pour résoudre les équations, pour cela nous avons considéré les hypothèses suivantes :  
¾ Les conditions aux limites pour les 2 zones sont : [ ]
dz
Fd − = 0 
¾ Les conditions initiales pour les 2 zones sont : [ ]0−F  = 20 mg/L 
L’intérieur du réacteur est supposé rempli à 20L de la solution à traiter. Expérimentalement 
l’alimentation en courant est réalisée après quelques minutes du fonctionnement du réacteur 
en continu. Les compartiments du réacteur on été représentés dans le Flowshet de Comsol 
nous avons choisi le type d’équation convection diffusion, en analyse transitoire pour tous les 
compartiments. Comsol offre la possibilité de résoudre des modèles 2 et 3D, nous avons 
sollicité l’option 2D ( dégradée en 1D) pour traiter notre modèle 1D 
 La Figure 6-15 représente une illustration du post traitement du logiciel Femlab après 








Figure 6-15 : Résultat de la simulation de l’EC dans le réacteur Airlift par Comsol (Régime 
permanent atteint après 20min) ([F-]0=20 mg/l, pHi= 4,5 , j=17,1 mA/cm², le débit 
d’alimentation est de 0,5 L/min). 
 
La concentration en fluorures a été mesurée dans différentes parties du réacteur, dans le but de 
déterminer les zones dans lesquelles se trouve une efficacité de défluoration élevée. En tenant 
compte des temps de séjour, nous avons constaté, à l’issue des mesures simultanées de la 
concentration en fluorures (riser, séparateur et downcomer), que 75% de l’élimination de 
fluorures est réalisée dans le compartiment agité, principalement au voisinage des électrodes 
et dans le séparateur. Ce facteur à été pris en compte de façon très simplificatrice lors de la 
saisie des équations dans l’outil Comsol en attribuant simultanément les coefficients φΑl 0,75 
et 0,25 aux réactions chimiques se déroulant respectivement dans la cascade des réacteurs 
agités (zone riser) et dans la zone downcomer d’écoulement piston à dispersion 
 La simulation montre qu’avec ces hypothèses, en régime permanent, une diminution de la 
concentration en fluorure de 20 à 8 mg/L, est réalisée dans le compartiment riser, alors que le 
reste (de 8 à 0,5 mg/L) se déroule dans le piston en raison d’une faible quantité de Al3+ qui 
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peut être entraînée au downcomer puis se transformer en adsorbant. L’entrée de l’eau polluée 
se trouvant en bas du réacteur. La partie juste en aval de la jonction  alimentation-recyclage  
semble être simulée par un modèle 2D, cependant les équations saisies dans Comsol sont des 
représentations 1D. Le résultat correspond en fait à l’intersection des deux représentations 
d’équations 1D avec des z différents. La direction du flux du liquide entrant dans le réacteur 
étant choisie perpendiculaire à celle du flux circulant dans le réacteur et arrivant par la gauche. 
Dans cette zone ( au dessus de n’entrée) nous avons spécifié 2 équations 1D avec des z 
différents. Le liquide entrant à une concentration de 20 mg/L est rapidement dilué avec le 















   
   
   
   
   
   
   
   









Figure 6-16 : Comparaison des résultats expérimentaux et de la simulation  pour différentes 
densité de courant (pHi=4,5 , débit d’alimentation 1 L/min, Conductivité=5,5 ms/cm).   
 
Dans les 3 cas étudiés, les résultats de la simulation de la mise en régime, présentés sur la 
Figure 6-16, s’approchent à 95% des données expérimentales. L’écart constaté pour une 
densité de courant de 2,86 mA/cm², peut être attribué aux erreurs de mesures. Il faut noter que, 
la représentation du compartiment agité (séparateur + riser) par une cascade de réacteurs 
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agités n’est certainement pas très précise, vu la géométrie complexe du séparateur. La 
simulation exacte de ce compartiment s’avèrerait plus compliquée, et nécessiterait davantage 
d’outils pour réaliser une évaluation adéquate du champ de vitesse dans cette zone du réacteur.  
Conclusion 
 
Dans ce chapitre un modèle d’électrocoagulation réalisée en continu dans un réacteur Airlift, 
est développé. Une comparaison des résultats de simulation de ce modèle avec les données 
expérimentales, montre à priori, que celui-ci représente convenablement la réalité du procédé, 
même si de nombreuses améliorations doivent être apportées en particulier au niveau de la 
description hydrodynamique et du taux de solide circulant dans les deux grandes zones du 
réacteur. .  
La modélisation par DTS s’est montrée utile pour retrouver les paramètres hydrodynamiques 
des compartiments du réacteur. Cependant, des imprécisions marquées concernant le modèle 
pour des densités de courant faibles (ex.2,86mA/cm²), sont liées à l’écoulement complexe du 
liquide dans le séparateur. La géométrie de ce dernier conduit le fluide à des circulations 
internes complexes. Nous avons résolu la question en utilisant des traçages séparés des 2 
grandes parties du réacteur à boucle.  
Pour une simulation plus précise, il serait nécessaire d’utiliser des outils spécifiques pour la 
mesure de vitesse, mais on peut penser que l’accès aux données hydrodynamiques locales 
pourrait s’obtenir par une simulation CFD à l’aide d’un modèle bi phasique (ex : k-ε) tout en 
le couplant à la cinétique de défluoration réalisée précédemment. Il est clair que dans cette 
modélisation des aspects importants comme la flottation, la coagulation-agglomération du 
floc, son éventuelle érosion partielle dans le séparateur, son réentraînement dans le 






Conclusion générale  
 
L’électrocoagulation est un procédé d’électrolyse à anodes solubles. En imposant un courant 
électrique entre les électrodes, et selon la nature des anodes, qui sont en général soit des 
plaques de fer ou d’aluminium, des ions de fer (Fe3+) ou d’aluminium (Al3+) sont libérés. 
Cette technique s’adapte au traitement des effluents liquides chargés en métaux lourds, 
colorants, matière organique et colloïdes. L’avantage par rapport à la coagulation-floculation 
chimique est que les flocs sont plus compacts et par conséquent les boues produites sont en 
quantité plus faible.  
L’électrocoagulation est souvent réalisée dans un réacteur agité, et la récupération des boues 
(flocs) est souvent faite après arrêt de l’électrolyse. La sédimentation des polluants sous forme 
de flocs est une opération relativement lente.  
Par ailleurs, les études hydrodynamiques dans les colonnes gazosiphons (Airlift) ont 
confirmé leur aptitude à un bon mélangeage sans pour autant dépenser l’énergie mécanique 
pour l’agitation. Un autre intérêt de ces réacteurs est qu’ils permettent la flottation des 
boues (au lieu de la sédimentation qui est une opération relativement lente) contrairement 
au réacteur agité, qui en raison sa turbulence importante détruit les flocs. Dans notre cas  
nous avons opté pour le réacteur airlift à boucle externe car la surface de séparation est 
assez large et il est donc plus aisé de récupérer le polluant à la surface libre qu’avec un  
airlift à boucle interne. 
Le problème à régler à consisté à ajuster la circulation liquide pour assurer d’une part un 
mélange efficace, et donc un bon contact entre le polluant, et les particules à base 
d’aluminium électro-générées, une bonne flottation par les bulles d’hydrogène, mais aussi, 
d’autre part, la stabilité des flocs et donc des conditions hydrodynamiques calmes dans la 
zone d’accumulation des flocs. Tout ceci devant être obtenu dans des conditions de 
consommation énergétique réduite.  
 
 
L’étude préliminaire du chapitre 3, à prouvé que le réacteur airlift à boucle externe, est 
efficace pour réaliser l’électrocoagulation, avec une flottation quasi complète du polluant, en 
utilisant seulement les bulles d’hydrogène produites par voie électrochimique, pour réaliser la 
circulation du liquide et permettre des conditions de mélange adéquates. 
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Par conséquent, l’utilisation d’une agitation mécanique ou de l’air comprimé (pneumatique) 
pour réaliser la recirculation du liquide et le mélange des phases, ne sont pas nécessaires et 
seraient même néfastes à la stabilité des flocs. 
Cette possibilité de fonctionnement sans autre moyen de déplacement du liquide n’est pas 
envisageable dans des contacteurs gaz liquide conventionnels autres que le réacteur airlift. Le 
module de boucle externe est particulièrement adapté parce qu’il offre une géométrie 
spécifique à la section de désengagement générant ainsi une bonne distance entre le riser et le 
downcomer. Cette géométrie facilite fortement la flottation en minimisant la recirculation des 
particules floculées dans le downcomer et donc l’érosion-dispersion du floc en haut du 
séparateur. 
 Ce résultat est obtenu en adoptant les valeurs adéquates des deux paramètres :  
¾ La position axiale des électrodes (H1). 
¾ La hauteur du liquide (h) dans le séparateur. 
Une valeur limite de la vitesse du liquide au downcomer a été définie, alors que la vitesse ULd 
a été corrélée avec la position des électrodes et la densité de courant j (Eq. 3-2). 
Cette équation peut être utilisée à densité de courant et rapport des sections (Ar/Ad) constants, 
afin d’élaborer le procédé à grande échelle (échelle industrielle). La réalisation du procédé de 
l’électrocoagulation en batch (discontinu) dans un réacteur airlift à boucle externe, avec 80 % 
d’efficacité d’abattement de DCO et de décoloration, confirme que le réacteur airlift à boucle 
externe peut remplacer les cellules conventionnelles d’électrocoagulation. 
La dépense en énergie spécifique et la consommation des électrodes, sont inférieures aux 
valeurs rencontrées dans la littérature concernant les rejets liquides de textile contenant des 
colorants. Les influences respectives de la densité de courant et de la conductivité et le pHi 
ont montré des tendances semblables à celles rapportées dans la littérature pour le cas des 
cellules conventionnelles d’électrocoagulation. 
Un modèle simplifié utilisant le temps d’électrolyse,  la densité de courant et la conductivité, a 
été élaboré dans le but d’estimer la tension électrique entre électrodes (voltage), le coût de 
fonctionnement et l’optimisation des paramètres du procédé. 
L’extrapolation du procédé semble facilement réalisable, en couplant l’utilisation des 
équations développées dans les chapitres 3 et 4, avec les informations disponibles dans la 
littérature, concernant le design du réacteur et l’électrocoagulation.  
Le chapitre 4 démontre l’intérêt du procédé d’électrocoagulation mis au point en airlift, pour 
la défluoration de l’eau, en comparaison à des cellules conventionnelles. On peut en effet, 
grâce à ce procédé, parvenir à une élimination poussée des ions fluorures en réalisant la 
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flottation grâce aux bulles d’hydrogène électrochimiquement générées en solution, sans aucun 
besoin de rajout de surfactant, de gaz, ou d’agitation mécanique pour induire, ou augmenter, 
la vitesse de recirculation de liquide. 
Une concentration en fluorure inférieure à 1,5 mg /L peut être atteinte dans des temps de 
traitement de moins de 20 minutes lorsque la concentration initiale est entre 10 et 25 mg/L. 
Les effets observés de la conductivité et du pH sont en parfait accord avec les données 
rapportées dans la littérature. 
La faible surface des électrodes (par rapport au volume utile du réacteur, S /V) caractérisant 
ce procédé, permet la défluoration, essentiellement par adsorption des ions fluorures sur les 
particules de Aln(OH)n, et ce, au détriment de leur fixation sur les électrodes. Cela donne plus 
d’avantages à ce procédé, comparé aux cellules conventionnelles d’électrocoagulation. 
Il est donc possible, grâce à cette configuration, de réaliser une défluoration avec de faibles 
consommations en énergie et en aluminium, comparé à ce qui est annoncé dans la littérature 
(39% de gain d’énergie par rapport à Emamjomeh et coll. (2005) pour atteindre le même 
objectif d’efficacité). Cette étude exploratoire de l’élimination des fluorures à permis de 
préciser des conditions opératoires optimales d’électrocoagulation (j = 10 mA/cm² et pH 
initial = 4) qui permettent d’atteindre simultanément un bon mélange, une bonne flottation, la 
stabilité des flocs et donc une élimination efficace, dans un temps de réaction relativement 
court et à faible coût. Au vu de ces résultats, ce procédé promet des applications industrielles 
intéressantes.  
La comparaison entre les deux réacteurs (agité et airlift) dans le chapitre 5 a montré que 
l’efficacité de défluoration par EC atteint une valeur identique pour les deux appareils après 
un temps d’EC supérieur à 25 minutes. L’optimum du pH initial est trouvé à 4. La structure 
poreuse du floc formé à ce pH initial explique cette performance malgré une masse de floc 
récupérée plus faible qu’à pHi = 7,4.  
Le modèle VOK et un modèle du premier ordre permettent de simuler convenablement la 
cinétique d’adsorption. Le modèle cinétique de premier ordre présente l’avantage d’une 
grande simplicité.  De plus, dans notre cas, la faible dépendance de K, la constante cinétique 
pour ce premier ordre, à la concentration initiale en fluorure constitue un fort argument en 
faveur  de  l’utilisation de ce modèle simple. Néanmoins nous avons réalisé une modélisation 
plus précise basée sur les isothermes Langmuir-Freundlich qui donne de bons résultats.  
L’analyse menée dans ce chapitre sur les flocs récupérés après 30 d’EC à pHi=4 et 7,4 à 
corriger la compréhension des phénomènes se déroulant lors du procédé.  
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Dans ce chapitre 6 un modèle d’électrocoagulation réalisée en continu dans le réacteur Airlift, 
est développé. Une comparaison des résultats de simulation de ce modèle avec les données 
expérimentales, montre à priori, que celui-ci représente convenablement la réalité du procédé, 
même si de nombreuses améliorations doivent être apportées en particulier au niveau de la 
description hydrodynamique et du taux de solide circulant dans les deux grandes zones du 
réacteur.  
La modélisation par DTS a permis de bien représenter les paramètres hydrodynamiques des 
deux grandes zones du réacteur. Les imprécisions concernant le modèle pour des densités de 
courant faibles liées à l’écoulement complexe avec recirculation du liquide dans le séparateur 
ont été résolues en utilisant des traçages séparés des 2 grandes parties du réacteur à boucle. 
Une étude hydrodynamique basée sur la mécanique des Fluides Numérique devrait permettre 
une simulation complète du procédé encore plus précise. Enfin la compréhension des 
couplages physico-chimiques et mécaniques qui s’opèrent en électrocoagulation –




































[Al]Tot : Concentration totale de l’aluminium libérée par l’anode. 
[Al] d  et CAl (t) : Concentration de l’Al dissous en solution.  
[Al] Théo : Concentration de l’Al théoriquement dissoute en solution. 
Ar : Section du riser (m2) 
Ad : Section du downcomer (m2). 
A : surface active de l’électrode (m²). 
A450 : Absorbance mesurée à 450 nm sans filtration. 
ABS : Coloration liée à l’absorbance de l’effluent (Absorbance).  
 [Al-Org]: Concentration en Aluminium liée à la matière Organique. 
B : espèce réductrice 
CNacl(t) : Concentration de NaCl à l’instant t. 
Ce (mmol.L-1) : La concentration en adsorbant à l’équilibre. 
iCond  : Conductivité initiale mS/cm. 
C0 : Concentration initiale en colorant (kg/m3).  
C : concentration en métal dissous (kg/m3). 
Ci : concentration molaire de l’espèce ionique ou moléculaire i (mol/l). 
CAl : Concentration de l’aluminium dissous (kg/m3). 
COT : Carbone organique total (ppm C). 
DBO : Demande Biologique en Oxygène (mg O2/L) 
DCO : Demande Chimique en Oxygène (mg O2/L) 
dt : Durée de l’électrocoagulation. 
dt 0 :Durée de l’électrocoagulation nécessaire pour atteindre une concentration de 1 mg/L en     
       fluorures. 
Dax, D : Coefficient de dispersion axiale 
e : Distance entre les deux électrodes (m). 
E(t) : Distribution des temps de séjour (s-1) 
EC : Electrocoaglation 
EF : Electoflottation. 
E : Consommation en énergie électrique spécifique par kg de fluorures ( −FkgkWh / ). 
EApp : tension mesurée aux bornes de l’électrolyseur (V). 
EEq : potentiel d’équilibre (V). 
Ei = puissance introduite (expansion isotherme du gaz). 
Ed = puissance dissipée dans le Downcomer. 
Efr : puissance dissipée par frottements aux parois dans le Riser (W). 
Efd : puissance dissipée par frottements aux parois dans le Downcomer (W). 
e0 : la charge élémentaire (1.602. 10-19C). 
Er = puissance dissipée dans le Riser par la traînée de bulles de gaz. 
Edie : Consommation d’énergie spécifique par kg de colorant éliminé ( dyekgkWh / ). 
[F-] : Concentration en fluorure (mg/L). 
[F-]0  : Concentration initiale en fluorure. 
[F-]e : Concentration des fluorures à l’équilibre. 
F : Constante de faraday (F = 96, 487 C/mol-1). 
g : Accélération de la gravité (m/s²). 
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g(s) : Fonction de transfert. 
G(s) : Fonction de transfert globale. 
h : Hauteur de liquide dans le séparateur (cm). 
hD : Hauteur de dispersion (cm). 
hDmax : Hauteur maximale de dispersion (cm). 
H1 : Position des électrodes par rapport au bas du riser (cm). 
H2, H3, HS : Hauteurs caractéristiques du réacteur, Fig.1 (cm).  
I : intensité du courant imposé (A). 
j : Densité de courant (mA/cm²). 
k’ : Constante cinétique apparente, Eq.4-5,(min.A / (min kg de colorant éliminé)). 
Fk  : Constante de Freundlich en L/mol. 
K : La constante d’équilibre, ou constante de Langmuir. 
Kc exp : Constante cinétique du pseudo premier ordre expérimentale. 
Kc préd : Constante cinétique du pseudo premier ordre issu du modèle cinétique premier ordre. 
KH : la constante de Henry. 
Kh : coefficient de frottement dans le séparateur. 
1Κ  : Constante apparente du pseudo premier ordre. 
KHP : Solution acide de phtalane de potassium 
KB, KT : Facteurs de friction : sortie downcomer st sortie riser. Eq. 6. 
L : Longueur des électrodes (m).  
M : poids moléculaire de l’élément considéré (g.mol-1).  
MAl : Masse molaire de l’aluminium (MAl  = 0,02698 kg/mol).  
MES : Matières En Suspensions (mg/L) 
N : nombre d’Avogadro (6.022.1023 mol-1). 
n ( Chap 1) : nombre d’électrons mis en jeu dans la réaction considérée  
n ( Chap 3) : Nombre de cellules d’électrolyse. 
N : Rang du réacteur. 
m : masse du métal dissous ou de gaz formé (g). 
pHi : pH initiale. 
p : nombre d’électrodes. 
P : Puissance électrique consommée en watts 
Pe : Nombre de péclét. 
Pb : puissances dissipées dans la jonction Riser-Downcomer 
Ph = puissances dissipées dans le séparateur pour le gaz et le liquide. 
Q : Débit molaire du constituant. 
Qe : débit d’alimentation de la cellule (m3/h). 
R² : Coefficient de corrélation. 
IR : chute ohmique (V). 
S : Surface des électrodes (m²). 
[SH] : Concentration en substances humiques (estimée au double du carbone organique         
          dissous). 
tN : Temps d’électrocoagulation nécessaire pour atteindre 80% des efficacités (min). 
T ou t : Temps d’électrolyse (h).  
To : temps de séjour (s). 
Tsm : temps de séjour moyen. 
TDS : Taux de Solides Dissous. 
TAC : Dureté de l’eau. 
uax : Vitesse axiale du liquide (cm/s). 
U : Tension  entre les électrodes (V). 
UGr : Vitesse superficielle du gaz dans le compartiment riser (cm/s). 
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ULd : Vitesse superficielle du liquide dans le compartiment donwcomer. 
ULr : Vitesse superficielle du liquide dans le compartiment riser. 
lrU  : Vitesse du liquide dans le Riser (m/s). 
grU : Vitesse superficielle du gaz dans le Riser (m/s). 
ldU  : Vitesse du liquide dans le Downcomer (m/s). 
gdU  : Vitesse du gaz dans le Downcomer. 
v : vitesse d’oxydation ou de réduction (mol.s-1.cm-2). 
V : Volume du liquide dans le réacteur (m3). 
YCOL : Efficacité d’élimination de la coloration (%) calculée à partir des mesures d’absorbance   
           après 3 min de décantation. 
YDCO : Efficacité d’abattement de la DCO (%). 
YABS : Efficacité d’élimination de la turbidité (%) calculée à partir de A450.  





∆mexp : Perte de la masse des électrodes (kg). 
∆mth :  Masse théorique d’aluminium libérée de l’anode. 
Øc : Rendement faradique ou efficacité de courant. 
ØAl : Efficacité de formation du complexe Hydro-Fluoro-Aluminium. 
µAl : Consommation spécifique de l’anode (kg Al/kg de colorant absorbé).  
µAl-F- : Consommation spécifique des électrodes par kg de colorant éliminé. 
µAl-edy : Consommation spécifique des électrodes par kg de fluorures éliminés 
εgd: rétention gazeuse dans le Downcomer. 
εgr: rétention gazeuse dans le Riser. 
εr : Constante électrique d’une particule de rayon r (F/m). 
εd : Taux de vide ou rétention gazeuse dans le compartiment downcomer. 
ε0 : Constante électrique de la solution (F/m). 
∑η : Résistance totale à l’écoulement. 
ηAa : Surtension d’activation à l’anode (V). 
ηDa  : Surtension de diffusion  à l’anode (V). 
ηAc  : Surtension d’activation à la cathode (V). 
ηDc  : Surtension de diffusion à la cathode (V). 
χ : Potentiel de l’interface (V). 
γp : Nombre de moles de P produites. 
κ : Conductivité du rejet à traiter (S/m). 
λmax : Longueur d’onde maximale du spectre d’absorption (nm).  
τ : Temps de séjour dans la section du séparateur (min). 
Γe: La quantité d’adsorbat fixé sur l’adsorbant à l’équilibre (mol.mol-1). 
ρs : la masse volumique de l’adsorbant (kg.m-3). 
Γmax : Maximum de Γ.  
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A 20 L external-loop airlift reactor was used as an electrochemical cell in order to carry out 
water depollution using batch electrocoagulation (EC) without mechanical agitation, pumping 
requirements or air injection. Mixing and complete flotation of the pollutants were achieved 
using only the overall liquid recirculation induced by H2 microbubbles generated by water 
electrolysis. A red dye from the Moroccan textile industry was used in a case study to validate 
this innovative application of airlift reactors. Experimental results showed that the axial 
position of the Al electrodes and the residence time in the separator section were the key 
parameters to achieve good mixing conditions, to avoid bubbles/particles recirculation in the 
downcomer and to prevent floc break-up/erosion by hydrodynamic shear forces. Such optimum 
conditions corresponded to an optimum liquid overall recirculation velocity that was correlated 
to current, electrode position and dispersion height. Operation time required to achieve 80% 
COD and 80% color removal efficiencies was modeled as a function of current density. 
Similarly, specific energy and electrode consumptions were correlated to current, electrode gap 
and conductivity, which provided the necessary tools for scale-up and process optimization. 
Operation time and removal efficiencies were similar to those reported in conventional EC 
cells, but specific energy and electrode consumptions were even smaller without the need for 
mechanical agitation, pumping requirements and air injection, which could not be achieved in 
other kinds of conventional gas–liquid contacting devices. 




Dans ce travail,  le réacteur airlift à boucle externe est utilisé pour réaliser la flottation des 
colloïdes déstabilisés par électrocoagulation. L’effluent traité est un rejet de textile contaminé 
par deux composés aromatiques toxiques et une haute DCO. (Demande Chimique en Oxygène 
(250mg/L)). Ces deux composés (acide naphtoïc et le 2 naphtol) sont responsables de la 
coloration rouge utilisée dans un procédé de coloration de textile.  
L’étude a montré que la position des électrodes dans le réacteur est très importante pour avoir à 
la fois une bonne efficacité d’élimination des produits toxiques et une flottation des particules 
déstabilisées dans le même réacteur. 
Trois positions ont été testées. La meilleure qui a été retenue est celle où les électrodes 
occupaient le centre du compartiment riser. L’absence d’un système d’agitation mécanique 
(agitateur) ou pneumatique (injection d’air comprimé) engendre une faible consommation 
énergétique du système. Les expériences préliminaires ont montré que pour une meilleure 
efficacité du procédé, l’agitation du système doit être faite avec de très faibles débits de gaz. 
L’hydrogène formé au voisinage de l’anode nous permet d’atteindre une meilleure efficacité 
grâce à des vitesses de circulation liquide engendrées par la différence de taux de vide, assurant 
une agitation suffisante du système sans destruction des flocs. Les paramètres influençant la 
décoloration ont été étudiés : PH initial, conductivité, densité de courant, hauteur de liquide 
dans la zone de désengagement. L’efficacité est déterminée en analysant l’absorbance par UV-
visible et la demande chimique en oxygène (DCO). Il en résulte une efficacité avoisinant les 
90% de décolorisation et 80% d’élimination de DCO après 8 minutes d’électrocoagulation 
avec une consommation énergétleique de 0,2 kW / L. 
Mots clefs : Electrocoagulation, air lift externe, décolorisation, stabilité des flocs. 
